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DHe/CO2    Coefficient de diffusion moléculaire du mélange gazeux He/CO2 (m
2.s-1) 
DKn   Coefficient de diffusion de Knudsen (m
2.s-1) 
Deff   Coefficient de diffusion effectif (m
2.s-1) 
 
P(CO2)   Pression partielle de CO2 (kPa) 
PCO2
eq   Pression partielle de CO2 à l’équilibre (kPa) 
PCO2
exp    Pression partielle de CO2 expérimentale (kPa) 
(  )gauche Pression partielle de CO2 à l’équilibre avant décrochement en température 
(test du « Sm ») (kPa)   )droite Pression partielle de CO2 à l’équilibre après décrochement en température 
(test du « Sm ») (kPa) 
 	
                       Rayon moyen des pores (m) 	
                    Rayon moyen initial des pores (m) 
 
Sα   Surface spécifique calculée à partir de la méthode αs (m
2.g-1) 
SBET    Surface spécifique obtenue par la méthode BET (m
2.g-1) 
 
Sm   Fonction d’espace (m
2.mol-1) 
 
t   Temps (s) 
t0 Temps initial de l’étape de carbonatation, considéré à l’instant où la 
pression partielle de CO2 au niveau de l’échantillon atteint 90% de la 
valeur fixée initialement 
 
z   Coefficient d’expansion volumique  
 
α   Degré d’avancement 
αfrein    Degré d’avancement auquel a lieu le freinage cinétique 
αSspé   Degré d’avancement auquel a lieu la chute de surface spécifique  
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αRmin Degré d’avancement auquel correspond le rapport minimal des vitesses 
lors des décrochements en température (test du « Sm ») 
 
λm.granulaire  Conductivité thermique du milieu granulaire (W.m
-1.K-1) 
λmélange gazeux  Conductivité thermique du mélange gazeux (W.m
-1.K-1) 
λmilieu solide Conductivité thermique du milieu solide (W.m
-1.K-1) 
   Réactivité surfacique de croissance (mol.m2.s-1) 
 
τ  Temps de latence (s)    
τCIN4 Temps de latence déterminé par simulation à l’échelle du grain dense via 
CIN4 (s) 
τexp Temps de latence correspondant au temps nécessaire pour que le signal de 
masse se différencie du bruit de fond de la thermobalance, évalué à 5 µg, à 
partir de t0 (s) 
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Actuellement, les émissions anthropiques de dioxyde de carbone, gaz à effet de serre, sont 
considérées comme les principales causes du réchauffement climatique. 
De ce fait, la réduction des rejets industriels de CO2 se présente comme un objectif 
environnemental capital. Trois techniques sont exploitées afin de capter le dioxyde de carbone 
sur des sources industrielles fixes : le captage en précombustion, le captage en oxycombustion et 
le captage en postcombustion. Parmi les procédés en postcombustion, l’un permet la séparation 
mais également le captage du dioxyde de carbone par divers types de solides (appelées masses de 
captage) au cours de nombreux cycles de carbonatation/décarbonatation. L’oxyde de calcium 
CaO se révèle être une masse de captage appropriée car il réagit avec le dioxyde de carbone 
selon la réaction solide-gaz suivante : 
Réaction 1 
CaO (s) + CO2 (g) = CaCO3 (s) 
Or, CaO présente l’inconvénient de voir sa capacité de captage du dioxyde de carbone diminuer 
au cours des cycles. Actuellement, les travaux sont très focalisés sur l’étude de la diminution de la 
capacité de captage de CaO au cours des cycles. Des études texturales et morphologiques ont 
ainsi conclues que ce phénomène serait imputé à une diminution de la surface spécifique au cours 
du procédé et pourrait être modélisé à partir de lois de frittage.  
Néanmoins, très peu d’auteurs se sont intéressés au mécanisme de la réaction de carbonatation 
d’un point de vue fondamental et à la modélisation de cette réaction. L’effet de paramètres 
expérimentaux sur la carbonatation a été étudié mais pour la plupart sur des cycles avancés de 
carbonatation/décarbonatation. De plus, les rares modèles proposés pour la carbonatation de 
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CaO sont basés essentiellement sur le modèle du cœur rétrécissant sans que les hypothèses 
correspondant à ce modèle soient réellement validées. 
Dans l’optique d’approfondir la compréhension des processus mis en jeu dans la carbonatation 
de CaO, nous avons entrepris une étude cinétique par analyse thermogravimétrique associée à des 
caractérisations texturales et morphologiques du solide initial et à différents stades de la 
transformation.  
 
Ce mémoire va donc se diviser en trois chapitres.  
Dans un premier chapitre, nous nous intéresserons au contexte environnemental de l’étude ainsi 
qu’à l’état de l’art sur la réaction de carbonatation de CaO. Ce chapitre sera également l’occasion 
de présenter les notions nécessaires à la modélisation des réactions solide-gaz afin de mieux 
comprendre les études déjà effectuées sur la réaction.  
 
Le deuxième chapitre traitera de l’étude expérimentale de la carbonatation de l’oxyde de calcium 
par thermogravimétrie complétée par des analyses morphologiques et texturales. En particulier, 
une description détaillée des courbes cinétiques ainsi que des observations au microscope 
électronique à balayage et des mesures de porosité et de surface spécifique à différents degrés 
d’avancement de carbonatation permettront de mieux décrire le déroulement de la réaction.  
 
Enfin, le troisième et dernier chapitre présentera l’exploitation des résultats expérimentaux. Pour 
ce faire, des tests de cinétique hétérogène, développés au département PRESSIC (Procédés et 
Réactivité des Systèmes Solide-gaz, Instrumentation et Capteurs) du centre SPIN (Sciences et 
Processus Industriels et Naturels) de l’Ecole Nationale Supérieure des Mines de Saint-Etienne, 
ont été effectués. Ainsi, des hypothèses, souvent admises, comme la pseudo-stationnarité du 
système et l’existence d’une étape limitante, seront vérifiées expérimentalement grâce à ces tests. 
Ce chapitre sera également l’occasion de proposer une modélisation de la carbonatation. Nous 
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décrirons alors le logiciel utilisé pour cette modélisation : CIN4, développé conjointement par le 
département PRESSIC de l’Ecole Nationale Supérieure des Mines de Saint-Etienne et le groupe 
ASTEK. Les résultats de cette simulation seront alors comparés avec les courbes cinétiques 
obtenues par thermogravimétrie.  
 
Cette thèse a été l’occasion d’une collaboration avec Jacques MORANDINI, professeur associé 
au département UFR IM2AG, Mathématiques et Mathématiques appliquées à l’Université Joseph 
Fourier de Grenoble et ingénieur en modélisation numérique à Astek Rhône-Alpes, pour la 
modélisation via le logiciel CIN4. 
 
Ce sujet d’étude a également bénéficié du soutien financier de l’institut Carnot M.I.N.E.S 
(«Méthodes INnovantes pour l’Entreprise et la Société »), le label Carnot étant destiné à 
développer et professionnaliser la « recherche partenariale ».
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Chapitre I. Synthèse 
bibliographique 
 
Ce chapitre est consacré à une synthèse bibliographique qui a pour but, dans un premier temps, 
de présenter et détailler le contexte environnemental dans lequel se place l’étude de la 
carbonatation de CaO, réaction solide-gaz. Dans un deuxième temps, compte tenu de l’approche 
cinétique adoptée et des objectifs fixés pour cette thèse, il sera présenté un résumé sur la 
modélisation des réactions solide-gaz où seront rappelés les bases de la cinétique hétérogène ainsi 
que les modèles les plus utilisés pour décrire les réactions de ce type. Enfin, un point sur l’état des 
travaux concernant la carbonatation de CaO sera effectué, notamment l’étude de l’effet des 
paramètres expérimentaux sur la réaction et l’application de certains modèles à cette réaction. 
Pour chaque partie, un bilan de la littérature sera effectué pour préciser ce que l’on peut 
considérer comme acquis mais aussi les points encore sujets à polémiques.  
I.1 Remarques préliminaires 
 
Il est important de définir, de prime abord, certaines notions qui seront nécessaires lors de la 
lecture de cette thèse.   
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I.1.1 Dénomination des particules selon leur taille 
Nous nommerons dans ce manuscrit :  
- grains : les particules dont le rayon est de l’ordre du micromètre. Ces grains sont 
considérés comme denses et non poreux. Ils sont séparés par de la porosité 
intergrains ou intra-agrégat ;  
- agrégats : ces particules sont constituées de grains denses et leur rayon est compris 
entre 10 et 50 µm. Ces agrégats sont séparés par de la porosité interagrégats.  
Un schéma assemblant les grains denses et les agrégats poreux est présenté à la Figure 1.  
 
Figure 1 : Schéma représentant les grains denses ainsi que les agrégats et la porosité entre ces particules. 
 
I.1.2 Coefficient d’expansion volumique z 
Pour une réaction solide-gaz de type :  
Réaction 2 
A (s) +νGG (g) = νB (s) (+νG’G’ (s)) 
où A est un solide qui réagit avec un gaz G, pour donner un autre solide B et éventuellement des 
gaz, le coefficient d’expansion volumique peut s’écrire :  
Équation 1     
avec VmA le volume molaire de A, VmB celui de B et le ν coefficient stœchiométrique de B.   
Si z est égal à 1, cela signifie que    
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Si z est supérieur à 1, le volume de solide augmente pendant la réaction, et inversement il diminue 
si z est inférieur à 1. 
Dans le cas de la réaction de carbonatation de CaO (Réaction 1) le coefficient d’expansion 
volumique z est donné par la relation :  
Équation 2 
    
avec  le volume molaire du carbonate de calcium égal à 35,37 cm3.mol-1 et VmCaO le 
volume molaire de l’oxyde de calcium égal à 16,64 cm3.mol-1. On obtient alors z = 2,13, ce qui 
signifie que le solide augmente de volume pendant la réaction.  
 
I.2 Contexte de l’étude 
 
Cette première partie est consacrée à la présentation du contexte dans lequel se place l’étude de la 
carbonatation de CaO. Nous verrons ainsi que l’oxyde de calcium s’avère être une masse de 
captage appropriée pour diminuer les rejets industriels de CO2 avec néanmoins certaines limites 
qui seront présentées.  
I.2.1 Enjeux environnementaux 
Le réchauffement climatique correspond à l’augmentation de la température moyenne à la surface 
de la planète. Ce phénomène trouve son origine dans l’augmentation de l’effet de serre, processus 
dû à la fine couche de gaz qui enveloppe la Terre et retient à sa surface une partie du 
rayonnement solaire [1]. 
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Les principaux gaz à effet de serre (GES) sont :  
- la vapeur d’eau (H2O) ; 
- le gaz carbonique (CO2) ; 
- le méthane (CH4) ; 
- le protoxyde d’azote (N2O) ; 
- l’ozone (O3). 
Depuis la période pré-industrielle, les émissions anthropiques globales de GES ont fortement 
augmenté. Ainsi, le GIEC (Groupe d’experts Intergouvernemental sur l’Evolution du Climat) a 
mis en évidence la forte corrélation au cours des milliers d’années passées entre la température 
moyenne à la surface de la Terre et la concentration moyenne en CO2 dans l’atmosphère. Sur la 
période 2000-2030, si rien n’est fait pour limiter les émissions de gaz à effet de serre et en 
particulier de CO2, le GIEC anticipe alors une augmentation de ces émissions comprise entre 25 
et 90 %, correspondant à une augmentation de température de 0,2 °C par décennie jusqu’en 2030 
[1; 2]. La limitation des émissions de CO2 est ainsi nécessaire. Les stratégies de réduction des 
émissions de ce gaz à effet de serre peuvent alors être classées en cinq grandes catégories [1; 3] :  
- la maîtrise des consommations d’énergie ;  
- les énergies renouvelables ;  
- le renforcement des puits naturels de CO2 ;  
- l’énergie nucléaire ; 
- la gestion des énergies fossiles, dont :  
o l’évolution de la part d’énergies fossiles ;  
o le captage et stockage du dioxyde de carbone.  
Mise à part la solution de captage et stockage du dioxyde de carbone, la mise en œuvre des autres 
solutions ne saurait être massive ou rapide. Ainsi, afin de limiter les émissions de CO2 à 
l’atmosphère liées à l’exploitation des énergies fossiles, le recours au captage et au stockage 
géologique de ce gaz s’avère aujourd’hui prometteur. Son principe consiste à capter le dioxyde de 
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carbone au niveau des sources potentielles de grande taille telles que : les raffineries, les industries 
métallurgiques et pétrochimiques, les cimenteries, les centrales électriques et les usines de 
production d’énergie (ces activités représentent près de 50 % des émissions de CO2 [4]). Le 
stockage se fera par la suite dans des réservoirs géologiques tels que les sous-sols, la végétation ou 
encore l’océan, là où le gaz carbonique ne pourra plus contribuer au réchauffement climatique ( 
Figure 2). 
 
Figure 2 : Captage, transport et stockage géologique du CO2 [1].  
 
Cette solution, en permettant de réduire massivement et immédiatement les émissions de CO2, 
est une filière de transition. Elle autorise donc un passage graduel vers de nouvelles formes 
d’énergie tout en continuant à utiliser les combustibles fossiles dans l’intervalle de temps 
nécessaire au développement de ces nouvelles formes d’énergie [5].  
I.2.2 Le captage du CO2 
La première étape consiste donc à capter et à purifier le dioxyde de carbone présent dans les gaz 
d’échappement. Le coût du stockage du dioxyde de carbone est tel qu’il est nécessaire de le 
concentrer au maximum avant de le stocker. Les technologies de captage étudiées actuellement 
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visent à capter le dioxyde de carbone sur des sources fixes industrielles. Trois grandes approches 
sont envisageables :  
- Le captage en précombustion : cette technique consiste à récupérer le dioxyde de 
carbone à la source en transformant le combustible initial (pétrole, gaz, charbon, 
biomasse) en un mélange H2 + CO2 et, après extraction du dioxyde de carbone, à brûler 
l’hydrogène dans une installation thermique adaptée. L’énergie et la chaleur sont générées 
à partir du dihydrogène produit.  
- Le captage en oxycombustion : il consiste à faire une combustion soit à l’oxygène, soit 
à l’aide d’un oxyde. Les fumées produites contiennent essentiellement du CO2 et de l’eau 
et sont pratiquement dépourvues d’azote.  
- Le captage en postcombustion : cette technique consiste à capter le CO2 directement 
dans les fumées en sortie de l’installation de combustion ou industrielle. Le combustible 
est mélangé à l’air. Après combustion, les gaz (dont une faible proportion de CO2) sont 
refroidis, puis filtrés et enfin passés sur une colonne d’adsorption ou dans un système 
utilisant des cycles thermiques avec des masses de captage telles que l’oxyde de calcium 
(CaO + CO2 = CaCO3). En chauffant, la réaction inverse libère le dioxyde de carbone et  
régénère CaO. Un traitement thermique final permet de récupérer les gaz [1].  
I.2.3 Masse de captage appropriée : CaO 
A. Principe général 
C’est dans ce contexte que s’est développée une stratégie de captage de dioxyde de carbone en 
postcombustion utilisant des cycles thermiques de carbonatation/décarbonatation avec un solide 
adapté, tel que l’oxyde de calcium (CaO).  
Le dioxyde de carbone est séparé des gaz de combustion grâce à une réaction solide-gaz, la 
carbonatation de CaO entre 600 et 700°C, pour obtenir du carbonate de calcium (CaCO3). 
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L’oxyde de calcium est alors régénéré par décarbonatation de CaCO3 dans un autre réacteur 
opérant à plus haute température (800-900°C).  
D’autres solides ont également été testés, comme la dolomite [6]. Les principaux critères de choix 
de ces solides sont le coût et la capacité à maintenir une efficacité de captage à haute température 
tout au long des cycles pour minimiser la consommation du solide par le système [7; 8]. 
B. Avantages et inconvénients de CaO  
Les avantages que présente ce système sont les suivants :  
- une bonne sélectivité de la réaction. En effet, contrairement à d’autres solides, seul CO2 sera 
capté par CaO. Néanmoins, Ca(OH)2 ou encore des sulfates peuvent éventuellement être 
formés. Concernant les hydroxydes, ces derniers peuvent avoir des effets bénéfiques sur 
la réaction (nous verrons ces effets au paragraphe I.4.2.D) et techniquement, la séparation 
de CO2 et H2O est réalisable ; 
- le faible prix du composé. C’est la plus abordable des masses de captage de CO2.  
 
En revanche, le choix de ce système présente quelques inconvénients :  
- Le coût de l’opération. Effectivement, la réaction de décarbonatation de CaCO3 pour obtenir 
CaO est endothermique et donc de l’énergie doit être fournie lors de la régénération. 
Cependant, la recarbonatation de CaO est exothermique et une partie de la dépense 
d’énergie peut être couverte.  
- La désactivation du solide. Il a été démontré que la recarbonatation de CaO n’atteignait 
jamais 100% d’efficacité et que la réactivité de CaO décroissait au cours des cycles de 
carbonatation/décarbonatation (seulement 5-15% de CaO reste réactif au bout de 100 
cycles). Des différences ont été observées entre des échantillons de carbonate de calcium 
d’origines diverses. Néanmoins, de nombreux travaux sont menés depuis une dizaine 
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d’années pour permettre l’amélioration de la capacité de captage de CaO par l’ajout 
d’additifs ou encore par des traitements thermiques [9; 10; 11; 12; 13]. 
I.2.4 Cycles de carbonatation/décarbonatation 
Remarque : dans ce paragraphe et dans la suite du manuscrit, la notion de taux de conversion est utilisée pour 
décrire l’évolution de la capacité de captage de CO2 par CaO au cours des cycles de carbonatation/décarbonatation. 
Il est donc essentiel de la définir.  
Le taux de conversion (utilisé par la plupart des auteurs) représente la fraction de CaO qui a réagi au cours de la 
carbonatation. Ce taux de conversion X s’exprime selon la formule :  
Équation 3 
    ,    
avec n la quantité de matière en moles. Les exposants 0 et t représentent respectivement l’instant initial et un temps 
ultérieur donné. Nous verrons que ce taux de conversion X correspond au degré d’avancement α (  ) que 
nous définirons par la suite (paragraphe I.3.B). 
A. Effet du nombre de cycles sur la capacité de captage du CO2  
La perte d’efficacité de captage de CO2 par l’oxyde de calcium au fil des cycles de 
carbonatation/décarbonatation a été rapportée dans un grand nombre de travaux. 
Abanades et al. [14] ont synthétisé les résultats obtenus par différents auteurs. Ils ont notamment 
représenté (Figure 3) le taux de conversion de CaO en fonction du nombre de cycles, obtenus par 
cinq équipes différentes ([6; 15; 16; 17 ; 18]) et ont mis en évidence une allure similaire pour la 
diminution de ce taux en fonction du nombre de cycles. Cette allure est ainsi observée quelles que 
soient les conditions expérimentales utilisées par les auteurs, conditions qui sont rappelées dans le 
Tableau 1. Cette diminution d’activité est non seulement liée au nombre de cycles mais 
également, dans un degré moindre, aux conditions de réaction.  
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Figure 3 : Diminution du taux de conversion maximal en fonction du nombre de cycles (voir Tableau 1 
pour les différents auteurs) [14]. 
 
Références Carbonatation  
T (K)  P(CO2) 
Décarbonatation     Diamètre initial  des        Nombre de  
T(K)    P(CO2)    grains de CaO (mm)          cycles  N 
Curran et al. 1967 [16] 1089        132  1333        4                    >1                            70 
Baker 1973 [15] 1139         101  1139        0                   0,02                           25 
Silaban et al. 1995 [6] 1023       15,2  1023        0                 <0,01                           5 
Aihara et al. 2001 [18] 1023       20,3  1023        0              10 (pastilles)                   10 
Shimizu et al. 1999 [17]  873        5,07  1223        1                   0,5                              4 
 
Tableau 1 : Récapitulatif des conditions de réaction pour les séries d'expériences de la Figure 3  (P(CO2) 
en kPa)[14]. 
Cette diminution de la conversion maximale de carbonatation avec le nombre de cycles 
carbonatation/décarbonatation est attribuée, pour l’ensemble des auteurs dont les résultats sont 
présentés à la Figure 3, à des changements structuraux lors de l’étape de décarbonatation. 
B. Modification de la morphologie au cours des cycles 
• Observations microscopiques 
Au cours de ces études multicycles de carbonatation/décarbonatation de l’oxyde de calcium, 
certains auteurs ont procédé à des observations par microscopie électronique à balayage (MEB).  
Grasa et al. [19] ont observé par cette méthode des agrégats de CaO après une décarbonatation 
mais également après 30 cycles de carbonatation/décarbonatation. La Figure 4 présente les 
Nombre de cycles 
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clichés MEB pour ces deux cas de figure. Les auteurs ont pu mettre en évidence un changement 
dans la structure des pores, passant ainsi d’un réseau de pores ayant un diamètre compris entre 85 
et 100 nm après la première décarbonatation à une structure comportant des pores plus ouverts 
avec un diamètre supérieur à 1 µm, après 30 cycles. Ces résultats furent confirmés par des 
analyses en porosimétrie par intrusion de mercure mais les résultats n’ont malheureusement pas 
été indiqués dans l’article.  
 
Figure 4 : Clichés de l'intérieur d’un agrégat de CaO après une décarbonatation (gauche) et après 30 cycles 
de carbonatation/décarbonatation (droite) [19]. 
 
Cette équipe avait également observé ce phénomène dans leurs travaux réalisés en 2003 [14], où 
ils avaient étudié la baisse de la capacité de captage de CO2 durant la carbonatation d’échantillons 
de CaCO3 décarbonatés (Figure 5).  
 
Figure 5 : Images MEB illustrant la baisse de la microporosité et l'augmentation de la macroporosité. (a) 
Le solide après la 7ème carbonatation et (b) après la 30ème carbonatation [14]. 
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• Interprétation 
Ainsi, pour ces deux études, les auteurs ont mis en évidence une augmentation de la 
macroporosité accompagnée d’une diminution de la microporosité au cours des cycles. 
D’après les auteurs, cette évolution provoquerait la perte d’efficacité de captage de CO2 par 
l’oxyde de calcium lorsque le nombre de cycles de carbonatation/décarbonatation augmente, un 
phénomène de frittage des grains de CaO se déroulant au cours des étapes de décarbonatation. 
Lysikov et al. [20] se sont intéressés à l’étude du comportement limite de capacité de captage 
d’échantillons de CaO de différentes origines, pour des procédés de production d’hydrogène. Ils 
ont schématisé les transformations texturales mises en jeu au cours des cycles de 
carbonatation/décarbonatation, comme le montre la Figure 6.  
 
Figure 6 : Schéma de la transformation texturale de CaO durant les cycles de 
carbonatation/décarbonatation. La phase CaCO3 est représentée en gris foncé et CaO en gris clair [20]. 
 
Lysikov et al. [20] ont émis l’hypothèse que l’oxyde de calcium « fraîchement » décarbonaté se 
carbonaterait par la suite de manière incomplète. Le frittage des grains lors de la première 
décomposition serait ainsi en cause. En effet, au cours des cycles suivants, les grains de CaO 
nouvellement formés grossiraient et s’agglomèreraient. Les joints de grains de CaO s’épaissiraient 
et se renforceraient alors jusqu’à un épaississement suffisant, empêchant la rupture durant l’étape 
de recarbonatation. La quantité de CaO  n’ayant pas réagi au cours des cycles formerait alors un 
agrégat rigide, appelé par les auteurs « squelette », qui stopperait le phénomène de frittage. A 
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l’issue de cela, seule  la couche externe du « squelette » subirait la carbonatation (le « cœur » de 
CaO serait alors « protégé » par la couche de CaCO3 produite).  
C. Modélisation  
De manière à estimer la perte de capacité de captage au cours des cycles de 
carbonatation/décarbonatation, Bouquet et al. [7] ont construit un modèle permettant de prendre 
en compte le frittage de CaO dans le but de prédire la diminution du taux de carbonatation au fil 
des cycles de carbonatation/décarbonatation.  
Afin de prévoir le taux de carbonatation à la fin de chaque cycle, les auteurs se sont basés sur 
plusieurs hypothèses :  
- la carbonatation se fait au niveau des grains denses de CaO (rayon Rµg = 0,1 µm), classés 
en deux catégories : ceux qui n’ont pas fritté durant la décarbonatation et ceux qui ont 
fritté ;  
- le taux de carbonatation après, 30 minutes de carbonatation i, est proportionnel au 
nombre de grains qui n’ont pas fritté au bout de ce laps de temps. Cela revient donc à 
considérer que le taux de carbonatation est proportionnel à la surface spécifique active 
définie comme la surface des grains denses n’ayant pas frittés après décarbonatation ;  
- au cours des cycles, le frittage des grains denses de CaO provoque une diminution du 
nombre de grains subissant la carbonatation entraînant ainsi une diminution de la surface 
spécifique. Le taux de carbonatation final à l’issue du cycle i diminue donc lorsque le 
nombre de cycles augmente ;  
- après un grand nombre de cycles de carbonatation/décarbonatation, tous les grains 
contenus dans les agrégats sont frittés et seule la surface extérieure des agrégats est 
disponible pour la carbonatation. Le frittage des agrégats n’est pas considéré ;  
- le frittage des grains denses commence au début de la première décarbonatation. La 
carbonatation 0 est  une carbonatation fictive du matériau initial qui conduit à un solide 
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totalement carbonaté. Tous les grains de CaO sont réactifs car il n’y a pas de 
décarbonatation antérieure. La carbonatation 0, durant également 30 minutes, n’est pas 
complète car limitée par la diffusion de CO2 dans la couche de CaCO3. Le taux de 
carbonatation τ0 est alors défini comme un taux de carbonatation fictif qui serait obtenu 
après 30 minutes de carbonatation fictive 0. Cette valeur, inférieure à 1, peut être obtenue 
par extrapolation des taux de carbonatation tracés en fonction du nombre de 
carbonatation.  
Les auteurs ont ainsi estimé le taux de carbonatation τi obtenu au bout de i cycles grâce à 



















avec τ0, le taux de carbonatation fictif avant frittage ; A0, la surface spécifique fictive des grains 
non poreux de CaO avant frittage, égale à 9,1 m2.g-1; τi, le taux de carbonatation obtenu après la 
carbonatation i ; Ai, la surface spécifique des grains denses après la décarbonatation i (m
2.g-1) et 
 , la surface spécifique des grains denses de CaO obtenue quand le nombre de cycles tend vers 
l’infini, égale à 1,6 m2.g-1. La constante k est exprimé pour chacune des températures de 
décarbonatation testée (en s-1). Cette constante est censée être valable durant tout le processus de 
décarbonatation. 
Le détail des calculs conduisant à l’Équation 4 est présenté à l’Annexe A.  
Les constantes k ont été déterminées par ajustement de cette loi aux données expérimentales 
pour trois températures de décarbonatation. k augmente avec la température.   
Le taux de conversion τi a alors été calculé en fonction de i à partir de l’Équation 4 et comparé 
aux valeurs expérimentales du taux de carbonatation (Figure 7) calculé de la manière suivante :  
Équation 5 
τ"  M$%&M$& 1  f$&)f$%& ∆m"mé-.%/0"112/)  ∆m" 
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avec M la masse molaire (de CaO ou CO2), ∆mi, la perte de masse mesurée, (méchantillon)0, la masse 
de l’échantillon à l’état initial et f (CaO ou CO2) la fraction massique de CaO ou CO2 dans 
l’échantillon.  




Figure 7 : Taux de carbonatation en fonction du nombre de cycles (expériences en réacteur). 
Décarbonatation à 750°C (a) ; 850°C (b) et 950°C (c). La carbonatation est effectuée à 650°C durant 30 
minutes avec 20% de CO2 dans le diazote. Comparaison entre modèle et expérience [7].  
 
A partir de la Figure 7, les auteurs ont considéré que la correspondance entre les valeurs 
expérimentales et théoriques était bonne. Ils en ont ainsi déduit que le phénomène de frittage de 
CaO, même en présence de CO2, peut être représenté par un paramètre unique ki, qui augmente 
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Néanmoins, on constate que pour une décarbonatation à 750°C, il existe un décalage entre les 
points calculés et expérimentaux pour les cycles 3 et 4 ainsi qu’un saut entre les cycles 4 et 5 sur le 
modèle. Ces résultats n’ont pas été discutés par les auteurs.  
I.2.5 Conclusion  
Le procédé de captage du CO2 par CaO consiste à des cycles de carbonatation/décarbonatation 
au cours desquels CaO réagit avec le dioxyde de carbone puis est régénéré par décarbonatation 
afin d’être à nouveau carbonaté. De nombreuses études ont mis en évidence un inconvénient 
important : au cours des cycles, CaO perd sa capacité de captage du dioxyde de carbone, 
phénomène imputé à une diminution de la surface spécifique au cours du procédé. Ceci a 
notamment pu être modélisé à partir d’une loi de frittage. Néanmoins, il s’avère intéressant 
d’approfondir cette diminution de la capacité de captage en étudiant le mécanisme d’une seule 
carbonatation de CaO d’un point de vue fondamental. Nous détaillerons ainsi dans le paragraphe 
I.4 les études de la réaction de carbonatation de CaO. Néanmoins, afin de comprendre les 
modélisations de la réaction, il s’avère essentiel de présenter les approches utilisées pour étudier 
les réactions solide-gaz. Le paragraphe qui suit va donc nous permettre de détailler les notions qui 
seront nécessaires à la compréhension  des études de modélisation de la réaction de carbonatation 
de CaO.  
I.3 Modélisation des réactions solide-gaz 
 
Dans ce paragraphe, nous présenterons dans un premier temps les bases de la cinétique 
hétérogène utilisées pour décrire la réaction solide-gaz puis nous passerons en revue les modèles 
les plus utilisés lors de l’étude de ces réactions.  
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I.3.1 Notions de cinétique hétérogène  
A. Les réactions solide-gaz 
La cinétique hétérogène est l’étude de la vitesse de réactions hétérogènes, telles que les réactions 
solide-gaz, c'est-à-dire faisant intervenir des phases non miscibles entre elles. Les réactions solide-
gaz peuvent être schématisées par la réaction 2, que nous rappelons ci-dessous :  
Réaction 2 
A + (νGG) = νB (+νG’G’) 
Un solide A se transforme en un autre solide B soit en réagissant avec un ou plusieurs gaz G soit 
en produisant un ou plusieurs gaz G’ (ou les deux). 
Une étude cinétique de la réaction est destinée à mieux connaître la façon dont elle se déroule 
pour éventuellement l’extrapoler dans des conditions qui n’ont pas été expérimentées et la 
simuler quand elle intervient au sein d’un ensemble de phénomènes plus complexes, comme les 
réacteurs industriels [21].  
B. Grandeurs caractéristiques 
Deux grandeurs caractérisent le déroulement dans le temps d’une réaction : le degré 
d’avancement et la vitesse de la réaction [21].  
- Le degré d’avancement α est une grandeur intensive, sans dimension, utilisée pour 
évaluer l’état de la réaction et ce à la place de l’avancement ξ qui est une grandeur 
extensive. Soit n0, la quantité initiale du solide A, il est possible de déterminer autant de 
degrés d’avancement qu’il y a d’avancements relatifs à A et à B :  
Équation 6   3  1   
et  
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Équation 7   3  1   
avec nA et nB les quantités de matière respectives de A et B. Le produit  représente la 
quantité de B formée en fin de réaction quand A a été totalement consommé. Dans le cas d’une 
transformation en régime stationnaire (il n’y a pas d’accumulation des intermédiaires réactionnels 
en aucune région de l’espace), on aura αA = αB.  
Remarque : comme nous l’avons vu dans le paragraphe I.2.4, ce degré d’avancement correspond au taux de 
conversion très souvent utilisé dans de nombreuses publications.  
- La vitesse de la réaction. Cette dernière correspond à la dérivée par rapport au temps 
du degré d’avancement soit :  4 456 .  
C. Courbes cinétiques et courbes de vitesse 
Afin de représenter l’évolution d’un système, il existe deux familles de courbes : les courbes 
cinétiques et les courbes de vitesse.  
o On appelle courbe cinétique, la courbe donnant la variation du degré 
d’avancement en fonction du temps.  
o Il existe deux types de courbes de vitesse :  
 la courbe vitesse-temps qui donne la variation de la vitesse de réaction en 
fonction du temps ;  
 la courbe vitesse-avancement qui donne la variation de la vitesse de 
réaction en fonction de l’avancement ou du degré d’avancement.  
Les formes des courbes de vitesse obtenues pour les réactions solide-gaz, peuvent être classées en 
deux groupes. 
- Le premier groupe dans lequel la vitesse est monotone (Figure 8 (c)) : continûment 
croissante, continûment décroissante ou constante ; les courbes cinétiques 




sont des droites.  
- Dans le deuxième groupe, la courbe cinétique a une forme sigmoïde (
encore « courbe en S ». La courbe de vitesse (
correspondant au point d’inflexion de la courbe cinétique. 
Figure 8 : Allures générales des courbes cinétiques et de vitesse 
 
D. Influence de paramètres expérimentaux
Si on examine les différentes grandeurs susceptibles de faire varier 
distingue les variables intensives (pressions partielles et température
morphologiques : formes et dimensions des grains. Ces influences 
E. Echelle de modélisation
Il est possible de distinguer  deux échelles de modélisation
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8 (a)) ont donc leur courbure tournée vers le haut
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 complexes [21].  
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- les modèles à l’échelle d’une population de grains (denses) où on suppose que la 
température et les pressions partielles des gaz intervenant dans la réaction sont uniformes 
en tout point de l’espace ;  
- les modèles à l’échelle d’un agrégat poreux où il est nécessaire de prendre en compte les 
transports de matière et de chaleur, les conditions de température et de pressions 
partielles pouvant varier d’un point à un autre de l’agrégat. Dans ce cas la modélisation 
peut mettre en jeu plusieurs échelles de porosité selon la texture du solide étudié.  
Ces deux types d’approches sont détaillés ci-après.   
I.3.2 Modélisation à l’échelle du grain dense  
La cinétique hétérogène repose sur deux postulats :  
- la création de toute nouvelle phase solide fait intervenir deux processus : la germination et 
la croissance ;  
- chacun des deux processus précédents comporte un mécanisme qui est une succession 
d’étapes réactionnelles que l’on appelle des étapes élémentaires. Les étapes élémentaires 
des réactions hétérogènes se dérouleront chacune dans une région spécifique de l’espace 
que l’on appellera la zone de cette réaction. L’existence de telles étapes élémentaires 
implique évidemment celle d’espèces intermédiaires, fabriquées par certaines étapes et 
consommées par d’autres puisqu’elles n’apparaissent pas dans l’écriture chimique de la 
réaction globale [21].  
A. Les deux processus 
• La germination  
La germination, à partir des réactants, et en l’absence des produits de réaction, crée les premières 
parcelles de la nouvelle phase B. Il est généralement admis que la germination est un processus 
qui se déroule en deux étapes :  
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o la création de défauts ponctuels dans le solide initial ; 
o l’agglomération de ces défauts conduisant à la précipitation de la nouvelle phase 
jusqu’à la formation d’un germe.  
La germination peut être caractérisée par une grandeur appelée la fréquence surfacique de 
germination γ qui est le nombre de germes formés par seconde et par unité d’aire de la surface de 
la phase A, surface sur laquelle se produit cette germination. La photo de la Figure 9 montre 
effectivement de petits îlots d’une nouvelle phase sur du sulfate de lithium hydraté, en train de se 
déshydrater et ceci dans les premiers instants [22].  
 
Figure 9 : germes de sulfate de lithium anhydre sur l'hydrate [22]. 
 
Dans le cadre de sa thèse concernant l’étude de la germination en surface dans les 
transformations chimiques des solides (cas de la déshydratation du sulfate de lithium 
monohydraté), Loïc Favergeon [22] a pu détailler différents aspects du processus de germination, 
notamment le lien entre le temps de latence et la fréquence surfacique de germination γ. Ces 
travaux [22] ont également mis en évidence que la fréquence surfacique de germination γ dépend 
non seulement de la température et la pression partielle des gaz, mais aussi de l’état de surface du 
solide (faces cristallographiques, arêtes, défauts de surface). Une poudre étant constituée d’un 
ensemble de grains, il faudrait en toute rigueur connaître les propriétés de chacun des grains vis-à-
vis de la germination (des états de surface différents engendreront un ensemble de valeurs de γ 
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différentes) ; la valeur de la fréquence surfacique de germination que l’on peut déterminer pour 
une poudre (dans des conditions de température et de pression données) apparaît donc comme 
une valeur moyennée sur l’ensemble des grains de cette poudre. Or, l’expérience montre que cette 
dispersion des valeurs de γ autour d’une valeur moyenne est en générale satisfaisante pour les 
modèles de germination-croissance qui seront présentés dans la suite de cette thèse.  
• La croissance  
La croissance est l’augmentation de la dimension des îlots précédents mais qui se déroule par son 
propre mécanisme et en présence de la nouvelle phase. Il est possible d’envisager une croissance 
instantanée de la nouvelle phase, la vitesse de croissance est alors beaucoup plus rapide que la 
vitesse de germination. Cette hypothèse conduit à un modèle unique qui correspond à la loi 
appelée « F1 » dans la littérature [23]. Si ce n’est pas le cas, et donc de manière plus générale, deux 
types de croissance sont possibles [21; 22] :  
- soit la vitesse de croissance est identique dans toutes les directions, la croissance est alors 
isotrope (Figure 10 (a)) ;  
- soit elle est différente, la croissance est alors anisotrope (Figure 10 (b)). La croissance est 
ainsi infiniment rapide le long de la surface et le grain se recouvre quasi-instantanément 
d’une couche très mince de produit. La vitesse a dans ce cas deux composantes 
tangentielles infinies et une composante radiale finie. 
 
Figure 10 : Les deux types de croissance (a) isotrope (b) anisotrope [22; 24]. 
Le sens de développement de la nouvelle phase est également un facteur important à prendre en 
compte lors de la croissance d’un germe. La phase produite peut ainsi se développer :  
a b 
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- soit vers l’extérieur du grain : on parle alors de développement externe (Figure 11 (a)) ;  
- soit vers l’intérieur du grain : c’est un développement interne (Figure 11 (b)).  
Le sens de développement dépend en fait de la nature des défauts ponctuels du solide produit, de 
manière analogue à la croissance d’un oxyde à partir d’un métal [25]. 
 
 
Figure 11 : Les deux types de développement (a) externe (b) interne dans le cas d’une croissance isotrope 
sur des grains sphériques [22; 24]. 
 
De plus, la croissance d’un germe se déroule en plusieurs étapes élémentaires qui ont lieu dans 
des zones réactionnelles différentes. Ces étapes sont des réactions interfaciales et des étapes de 
diffusion. Les réactions interfaciales  peuvent se dérouler soit à l’interface interne (entre les deux 
solides), soit à l’interface externe (entre le solide final et le gaz).  
B. Les principaux modèles cinétiques 
Les modèles doivent intégrer la présence des deux processus de germination et de croissance qui 
pilotent l’évolution des zones réactionnelles (surface, interfaces, zones de diffusion) où se 
déroulent les différentes étapes mises en jeu dans la transformation du solide. Il apparaît donc 
deux cas de figures :  
- d’une part les « cas limites » dans lesquels l’un des deux processus se déroule très 
rapidement devant l’autre ;  
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• Modèles de « cas limites » 
Dans ces modèles, l’un des deux processus, la germination ou la croissance, se déroule très 
rapidement comparé à l’autre. Il y a alors deux familles :  
o Les modèles à germination instantanée 
Dès l’instant initial, toute la surface de tous les grains de A est recouverte de B qui subit alors la 
croissance. Un examen de la poudre en cours de réaction permet de mettre en évidence que tous 
les grains sont dans le même état avec un cœur de A recouvert d’une couche de B (Figure 12 (a)). 
Cette couche a la même épaisseur sur tous les grains quelles que soient leurs formes et leurs 
tailles.  
o Les modèles à croissance instantanée 
Dans ce cas, chaque fois qu’un germe naît sur un grain de A, celui-ci est immédiatement 
transformé en B. L’examen de la poudre en cours de réaction montre uniquement des grains 
intacts de A et des grains de B complètement achevés (Figure 12 (b)).  
 
Figure 12 : Grains d'une poudre lors d'une germination instantanée (a) ou d'une croissance instantanée (b) 
[21]. 
 
Toutes les lois issues des modèles de « cas limites » conduisent à des courbes cinétiques ayant 
l’une des trois formes indiquées sur la Figure 13 [21].  
 




Chapitre I. Synthèse bibliographique 
___________________________________________________________________________ 
 - 30 - 
• Modèles de « cas complexes » 
Pour certaines réactions, il n’est  pas possible de simuler les courbes α(t) par les modèles de « cas 
limites ». On sera donc en présence de « cas complexes». Dans ce cas, il y a compétition entre les 
processus de germination et croissance, et aucun de ces deux processus ne peut être considéré 
comme très rapide devant l’autre. Ces cas complexes correspondent :  
- soit à des modèles de germination-croissance anisotrope où les grains commencent à se 
transformer  à des instants différents avec une croissance anisotrope ;  
- soit à des modèles de germination-croissance isotrope où chaque grain de la poudre se 
transforme suite à l’apparition de germes, de façon aléatoire à sa surface, et qui croissent 
de manière isotrope.  
Dans la majorité des cas, ces lois conduisent à des courbes cinétiques à point d’inflexion (courbes 
en S) telle que montré sur la Figure 14 (a), les courbes de vitesse (Figure 14 (b)) présentant un 
maximum. 
 
Figure 14 : Courbe cinétique de "cas complexe" (a) et courbe de vitesse correspondante (b) [21]. 
 
Remarque : Les « cas complexes », tels que présentés ci-dessus, ne sont pas fréquemment utilisés de nos jours. En 
fait, ce sont les modèles qui devraient être utilisés pour toutes les transformations qui mettent en jeu une 
germination en surface. Malheureusement, on constate que dans la majorité des études publiées, les auteurs 
utilisent un ensemble de lois appelées « lois de JMAEK » (Johnson, Melh, Avrami, Erofeev, Kulmogorov) [26] 
qui sont toutes obtenues à partir de l’hypothèse de l’apparition des germes dans le volume des grains et non en 
surface. 
a b 
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• Expression de la vitesse 
Depuis de nombreuses années, les modèles analytiques utilisés pour l’interprétation des courbes 
de vitesse relatives aux transformations solide-gaz reposent sur des hypothèses très restrictives 
conduisant à l’équation de vitesse suivante [27; 26] :  
Équation 8 445  789 : ;<=> ?) 
où A est appelé le « terme pré-exponentiel », E l’énergie d’activation apparente et f(α) est une 
fonction analytique qui dépend du modèle cinétique. L’utilisation très répandue de ce type de lois 
à conduit à l’expansion depuis une vingtaine d’années de méthodes mathématiques pour 
l’interprétation de courbes expérimentales obtenues en programmation de température, dont 
l’objectif principal est la détermination du modèle, c'est-à-dire de f(α) et de l’énergie d’activation. 
L’Équation 8 traduit le fait que la vitesse est le produit d’une fonction de la température selon 
une loi d’Arrhenius par une fonction du degré d’avancement. Ceci résulte de l’approximation de 
l’étape limitante qui permet de calculer dα/dt en supposant que la vitesse de réaction est imposée 
par celle de cette étape. Ce produit fait donc intervenir la fonction f(α) pour les raisons suivantes :  
- soit la germination est instantanée et l’étape limitante est une étape du mécanisme de 
croissance. La vitesse se calcule donc à partir de considérations géométriques et cinétiques 
(exemple du modèle à cœur rétrécissant) ;  
- soit la croissance est instantanée et l’étape limitante est une étape du mécanisme de 
germination ;  
- soit f(α) vient des lois de JMAEK [26]. Or dans ce cas les lois ne sont pas valables car 
elles sont obtenues avec une hypothèse de germination dans un volume infini de solide, 
alors que dans les systèmes hétérogènes solide-gaz, la germination est un processus de 
surface avec des surfaces de grains de dimensions finies.  
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L’Équation 8 peut également être critiquée dans le sens où la dépendance de la vitesse avec la 
température suit une loi d’Arrhenius. Or, ceci n’est pas toujours vrai, comme dans le cas de 
l’hydratation de CaO [28].  
Ainsi, il n’est pas toujours possible de considérer cette équation comme une forme générale de la 
vitesse, d’une part à cause de la dépendance avec la température, et d’autre part parce que la 
fonction f(α) est incompatible avec les modèles de germination-croissance lorsque la germination 
se produit à la surface des grains [29]. De plus, cette loi ne permet pas de rendre compte de 
l’influence des pressions partielles des gaz sur la vitesse de réaction.  
Au département PRESSIC du centre SPIN de l’Ecole Nationale Supérieure des Mines de Saint-
Etienne, une approche a été développée en se basant sur le fait que le processus de croissance fait 
intervenir un ensemble d’étapes localisées dans des zones réactionnelles différentes. En 
supposant qu’une de ces étapes est beaucoup plus lente que les autres, c’est ce qu’on appelle 
« l’étape limitante », on peut montrer que la vitesse de croissance s’écrit sous la forme d’un 
produit de deux fonctions notées  et Sm [30]:  
Équation 9 445  1 :4345>  @AB)C5)  et  C sont caractéristiques de l’étape limitante de la croissance.  
-  est appelé « réactivité surfacique de croissance » (en mol.m-2.s-1) et est fonction des 
variables thermodynamiques seulement (température, pressions partielles, activités…) ;  
- C  est la « fonction d’espace » de la réaction ou de la diffusion mise en jeu dans l’étape 
limitante de croissance (en m2.mol-1) qui est fixée par la morphologie initiale et en cours 
de réaction du système réactionnel et est donc fonction du temps.   
Un mécanisme faisant intervenir généralement plusieurs étapes élémentaires et intermédiaires 
réactionnels, il est souvent impossible de résoudre le système d’équations différentielles déduit 
des bilans de matière à tout instant. Pour simplifier, on a donc recours à des hypothèses  dont 
celles de la pseudo-stationnarité et de  l’étape limitante [31].  
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o Hypothèse de pseudo-stationnarité 
En cinétique homogène, on peut montrer que l’existence d’une « étape limitante » entraîne la 
stationnarité du régime cinétique (les autres étapes du mécanisme étant constamment à 
l’équilibre). Soit n(Xi) la quantité en intermédiaires Xi . La stationnarité se traduit par : 
Équation 10 EB, 4B)45  0 
En régime quasi-stationnaire, on a : 
Équation 11 4B)45 G 0 
Dans le cas de la croissance d’un germe, qui est un processus « hétérogène », il est possible 
d’écrire ( )dtXdn i  comme la somme de deux termes : 
Équation 12 4B)45  H 4IBJ45 K B) 4L H)45  
[Xi] étant la concentration surfacique en Xi, et s étant la surface de la zone réactionnelle (supposée 
bi-dimensionnelle) où se produit l’étape limitante. Le premier terme étant nul (étape limitante), il 
n’y aura pas d’accumulation d’intermédiaires réactionnels si : 
Équation 13 B) 4L H)45 G 0 
et on parlera de régime « pseudo-stationnaire ». Comme le terme contenant la surface 
( )
dt
s Lnd  varie peu au cours du temps, et qu’en général les intermédiaires réactionnels sont des 
espèces en quantité très faible, on observe en général que les réactions isothermes-isobares se 
déroulent dans des conditions satisfaisant la pseudo-stationnarité [24]. 
La vérification de l’hypothèse de pseudo-stationnarité a été faite pour la première fois par Lalauze 
et al. [32] pour l’oxydation du niobium par l’oxygène. Le principe sera détaillé au chapitre III. 
Chapitre I. Synthèse bibliographique 
___________________________________________________________________________ 
 - 34 - 
Cette méthode a été appliquée à l’étude de la décarbonatation du carbonate de calcium [33] et de 
l’oxydation du magnésium par l’oxygène [34].  
o Hypothèse de l’étape limitante 
Quelle que soit l’approche considérée, il apparaît que l’hypothèse d’une étape limitante est une 
base des modèles de croissance. Or, cette hypothèse n’est valable que dans certaines conditions et 
il est possible de la vérifier expérimentalement.  
Soustelle et Pijolat [30] proposent une méthode expérimentale basée sur des décrochements, 
c'est-à-dire la variation brutale de l’un des paramètres physico-chimiques de l’expérience pour 
vérifier l’hypothèse de l’étape limitante. Cette méthode, appelée test du Sm, est décrite dans le 
chapitre III. Cette méthode a notamment été utilisée par Viricelle et al. [35] pour la 
transformation de l’hydroxycarbonate de cérium en cérine et par Bouineau pour la décomposition 
du carbonate de calcium [33].  
Le test du Sm peut également être vérifié pour un cas mixte (c'est-à-dire quand il y a deux 
étapes limitantes) où les deux étapes limitantes se produisent dans des zones réactionnelles de 
même dimension.  
o Bilan  
L’Équation 9 est valable quelle que soit l’étape limitante de la croissance : diffusion ou réaction 
d’interface interne ou externe. La loi cinétique décrivant la croissance de la nouvelle phase en 
fonction du temps est donc déterminée en considérant différentes hypothèses dans le calcul de la 
fonction d’espace :  
- la forme des grains pour définir la forme des zones réactionnelles ;  
- la nature et la zone de l’étape limitant la vitesse ;  
- le sens de développement de la couche ;  
- le mode de croissance choisi (isotrope ou anisotrope) pour les « cas complexes ».   
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Les lois cinétiques qui décrivent les transformations en cinétique hétérogène sont ainsi 
déterminées en tenant compte de la germination suivie du processus de croissance de ces germes 
[22; 24]. 
• Les modèles  
En combinant les différentes hypothèses émises précédemment, on arrive à plus de quarante 
modèles différents répertoriés dans le Tableau 2. Il est possible de procéder à la simulation 
numérique de ces modèles (courbes du degré d’avancement α en fonction du temps et de la 
vitesse en fonction du temps) grâce à un logiciel en libre accès développé au département 
PRESSIC de l’Ecole Nationale Supérieure des Mines de Saint-Etienne, nommé CIN3 (No. 
IDDN FR 001130014. 000. SP. 2009. 000. 30625). Il permet également de prendre en compte 
une distribution en taille des particules. De plus, il offre la possibilité d’ajuster le modèle aux 
données expérimentales obtenues à température et pression partielles des gaz constantes en 
recherchant les meilleures valeurs de la fréquence surfacique de germination γ et de la fonction 
réactivité surfacique de croissance  grâce à une procédure d’optimisation [36].  
 




 (F1) (F1) (F1) 
 Développement Interface interne (R3) Interface interne (R3) Interface interne 
 interne Interface externe Interface externe Interface externe 
Germination  Diffusion (D4) Diffusion (D2) Diffusion (D1) 
instantanée Développement Interface interne Interface interne Interface interne 
 externe Interface externe Interface externe Interface externe 
  Diffusion Diffusion Diffusion 
 Développement Interface interne Interface interne Interface interne 
Germination interne Interface externe Interface externe Interface externe 
croissance  Diffusion Diffusion Diffusion 
anisotrope Développement Interface interne Interface interne Interface interne 
 externe Interface externe Interface externe Interface externe 
  Diffusion Diffusion Diffusion 
Germination Développement    
croissance interne Interface interne Interface interne Interface interne 
isotrope     
 
Tableau 2 : Liste des modèles cinétiques pris en compte dans le logiciel CIN3 [36]. 
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Dans le Tableau 2, les notations entre parenthèses font référence aux modèles répertoriés par 
Sharp et al [27]. 
C. Exemple de modèle de cas limite : Modèle du cœur rétrécissant 
Pour modéliser la réaction de carbonatation de CaO, l’ensemble des auteurs ont utilisé des 
modèles basés sur un modèle de cas limite : le « Shrinking Core model » (SCM) ou modèle du 
cœur rétrécissant, développé par Yagi et al. [37].  
• Principe 
Les hypothèses du modèle sont les suivantes :  
-  le solide A est un grain sphérique de rayon initial r0, au contact du gaz G à une 
température et une pression partielle données ;  
- le processus de germination est instantané ;  
- la croissance des germes se fait avec un développement interne ;  
- l’étape limitante de la vitesse de croissance est située à l’interface interne.  
L’expression du degré d’avancement α est alors :  
Équation 14   1  :1  @	 5> 
ce qui donne pour la vitesse de la réaction en fonction de α :  
Équation 15 445  3@	 1  )N O6  
et en fonction de t :  
Équation 16 445  3@	 :1  @	 5>N 
Le détail des calculs permettant d’obtenir les expressions des Equations 14, 15 et 16 est donné à 
l’Annexe B.  
Chapitre I. Synthèse bibliographique 
___________________________________________________________________________ 
 - 37 - 
• Dérivés  
Ce modèle du cœur rétrécissant est ainsi la base de nombreux autres modèles, notamment ceux 
permettant la modélisation à l’échelle des agrégats, modèles abordés au paragraphe suivant (I.3.3).  
I.3.3 Modélisation à l’échelle de l’agrégat poreux 
L’ensemble des modèles à l’échelle de l’agrégat poreux présentés dans ce paragraphe reposent sur 
une loi appelée loi d’additivité des temps caractéristiques.  
Cette loi a été mise en évidence par Szekely, Evans et Sohn [38] lors du développement du 
modèle de grain,  en évaluant les différentes résistances au transport de matière dans le cas d’une 
réaction en régime mixte réaction-diffusion gazeuse.  
Cette loi a été clairement exprimée par Sohn [39]. Elle prend alors la forme suivante :  
Équation 17 
P =79H éQ7HHRS	79TU	 R557S4	7 U 47V	é 4WRXRQ775 4Té Y  Z
[[[
[\










Mathématiquement, et en ajoutant la possible contribution des transferts externes (notamment à 
l’échelle du réacteur), cela peut se traduire par :  
Équation 18 5f  5f,géhB ijBBk K 5f,géhB lBmmknBoppq K 5f,géhB l gpnmg rgp 
Ces trois temps sont ainsi qualifiés respectivement de temps caractéristiques chimique, 
diffusionnel et de transfert externe. Selon cette loi, les trois processus de transport interviennent 
en série et par conséquent leur résistance, auxquelles les temps caractéristiques sont 
proportionnels, s’ajoutent. 
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Cette loi d’additivité des temps caractéristiques est valable dans le cas de grains non-poreux  se 
transformant selon le modèle du cœur rétrécissant avec une réaction d’ordre 1 par rapport au gaz 
réactif. 
Szekely et al. [38] puis Sohn [39] ont vérifié cette loi pour le cas du modèle de grains. Elle est 
également la base du modèle de pores présentés dans la suite de ce paragraphe.  
A. Modèle de grains  
Le modèle de grains a été développé  par Szekely et al. [40].  
Les auteurs considèrent dans ce modèle un agrégat composé d’un grand nombre de grains 
sphériques, de taille uniforme et initialement non poreux. Selon la réaction 2, l’échantillon solide 
A est ainsi en contact avec le gaz G avec lequel il réagit pour former le produit B (et d’autres gaz). 
Ces grains réagissent individuellement selon le modèle du cœur rétrécissant. En effet, il est 
supposé  que la réaction au niveau de chaque grain dense se produit de l’extérieur vers le centre 
du grain, la zone réactionnelle à l’intérieur de chaque grain présentant alors une symétrie 
sphérique. La vitesse à laquelle chaque grain réagit est proportionnelle à la surface spécifique de la 
zone réactionnelle à un moment donné. Le rayon de cette zone réactionnelle est désignée par r, 
qui est une fonction du temps et de R (position radiale à l’intérieur d’un agrégat). Ce modèle est 
ainsi schématisé à la Figure 15 montrant la section d’un agrégat ayant partiellement réagi. Le gaz 
diffuse entre les grains et également à travers la couche de produit solide au sein de chaque grain 
dense et réagit à la surface de la zone réactionnelle sphérique.  
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Figure 15 : Représentation schématique du modèle de grains [41]. 
 
Afin d’appliquer ce modèle, il est nécessaire d’émettre les hypothèses suivantes :  
- l’approximation de l’état quasi-stationnaire convient pour décrire la concentration de G 
dans l’agrégat ;  
- la résistance due au transfert de masse externe est négligeable ;  
- la réaction est équimolaire ;  
- le système est isotherme ;  
- la structure du solide est uniforme à l’échelle macroscopique et n’évolue pas au cours de 
la réaction ;  
- la diffusion du gaz G à travers la couche de produit des grains individuels n’est pas 
limitante.  
Le modèle de grains a été largement utilisé, notamment lors de la modélisation de la réduction de 
l’oxyde de nickel [41]. Néanmoins, à cause des hypothèses simplificatrices qui y sont faites (état 
quasi-stationnaire, conditions isothermes, réaction équimolaire et du premier ordre par rapport au 
gaz G, pas d’évolution de la structure ni de la porosité, cœur rétrécissant obligatoire), différents 
auteurs ont développé des extensions du modèle original [42].  
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Szekely et al. [43] ont ainsi étendu leur calcul en incluant des distributions de tailles de grains. 
Kimura et al. [44] et Heesink et al. [45] ont également introduit ce facteur au modèle de grains 
avec évolution de la taille pour le modèle développé par Heesink et al. [45]. 
Dans le modèle de grains original, il est supposé que l’espace tenu par les pores entre les grains 
n’est pas affecté par la réaction. Néanmoins, dans un cas spécial traité par Szekely et al. en 1971 
[41], cet espace peut rétrécir par un processus de frittage décrit de manière empirique. Par la suite, 
Georgakis et al. [46] et Ranade et al. [47] ont décrit la réaction de sulfatation de l’oxyde de 
calcium (CaO + SO2 + 1/2 O2 → CaSO4) par le modèle de grains, permettant de prendre en 
compte l’augmentation du volume molaire du produit (coefficient d’expansion volumique : 
z=3,4). La taille de l’agrégat est supposé constante, par conséquent, l’expansion du grain est 
accompagnée de la diminution du volume des pores. Pour des cas particuliers, le volume des 
pores à la surface disparaît. Quand cela se produit, la réaction se bloque, la conversion est ainsi 
incomplète. L’hypothèse émise sur le fait que la taille de l’agrégat reste constante a été remise en 
cause dans l’étude de Borgwardt et al. [48]. 
Dam-Johansen et al. [49] ont présenté un modèle à 3 échelles, avec des grains composés de 
micrograins, tandis que d’autres auteurs ont conçu des grains sphériques pouvant s’interpénétrer 
(Alvfors et al. [50] ; Efthimiadis et al. [51] dans [52]). 
B. Modèle de pores  
• Principe 
Certains auteurs se sont également intéressés à une forte évolution de la porosité, avec ouverture 
et création de pores, comme dans le cas de la gazéification du charbon, ou fermeture et blocage 
des pores comme lors de la sulfatation de la chaux, et ont plutôt eu recours aux modèles de pores 
[52].  
Antérieurement, des modèles appelés modèles capillaires avaient été développés décrivant 
l’espace poreux comme un ensemble de capillaires définis par une distribution en tailles et 
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orientés de manière régulière ou aléatoire. Or ces modèles capillaires ne décrivaient pas la 
géométrie des intersections entre les pores ni leur chevauchement [42].   
La relation exacte prenant en compte le recouvrement des volumes a été pour la première fois 
développée par Avrami [53] dans son étude sur le processus de germination des solides. Bhatia et 
al. [54] [55] se sont basés sur cette relation afin de développer le modèle de « capillaire aléatoire » 
(« random capillary model ») qu’ils ont alors appliqué à la gazéification du charbon [55], à la 
sulfuration de CaO [56; 57] et à la réaction de carbonatation de CaO [58]. Gavalas [59] est 
également parvenu au même modèle de capillaire aléatoire par différents moyens et en 
l’appliquant sur la combustion du charbon [60].  
Ces modèles  considèrent donc la phase solide comme continue ou bien ne la considèrent que 
comme le complément volumique de l’ensemble des pores et décrivent l’évolution géométrique 
des pores due à la réaction. Comme les modèles de grains, les modèles de pores se sont 
sophistiqués. Ainsi par exemple, dans un modèle complexe, Sotirchos et al. [61] ont décrit le 
réseau poreux et ont tenu compte des pores accessibles et inaccessibles au gaz [52]. 
Parmi les modèles de pore, le plus connu est le modèle de pores aléatoire de Bhatia [62]. Dans ce 
cas, le réseau poreux est initialement constitué d’un ensemble de capillaires cylindriques de 
différents diamètres, aléatoirement distribués dans l’espace et qui peuvent se chevaucher. Les 
propriétés structurales d’un tel réseau ont été étudiées par Gavalas [59], qui a montré qu’il pouvait 
être complètement décrit par une seule fonction de répartition de longueur l(R0), où l(R0)dR0 
représente la longueur totale des pores de rayon compris entre [R0, R0+dR0] par unité de volume 
de particule. La porosité ε0 et l’aire volumique a0 initiales du solide poreux sont ainsi données 
par les Équation 19 et Équation 20 respectivement :  
Équation 19 
s  1  789 tu v <N]<)4<  w 
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Équation 20 R  2u1  s) v <]<)4<   
La réaction de la Figure 16 débute sur la surface externe du solide A, qui est aussi la paroi des 
pores initiaux. Du fait de la formation du produit solide B, la surface réactionnelle est recouverte 
d’une couche de B de plus en plus épaisse, à travers laquelle les espèces réactives doivent diffuser 
pour atteindre le solide non converti (Figure 16).  
 
 
Figure 16 : Modèle de pores aléatoires de Bathia [62]. 
 
A chaque instant et au niveau de chaque pore, le solide poreux est caractérisé par deux surfaces 
s’éloignant (z > 1) l’une de l’autre : l’interface solide produit-solide réactif (surface réactionnelle, 
de rayon Rr) et de l’interface gaz-solide produit (surface des pores, de rayon Rp). Chaque point 
des interfaces se déplace dans une direction normale à celles-ci avec une vitesse proportionnelle à 
la vitesse locale de réaction. Celle-ci dans le modèle de Bhatia [62] est du premier ordre par 
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C. Modèle Boulet  
Patisson et al. [63] ont également développé leur propre modèle de réaction solide-gaz. Ce 
modèle a été créé dans le principal objectif de traiter des cas qu’il n’était pas possible d’étudier 
avec les modèles déjà publiés, comme les réaction non-équimolaires, en régime transitoire et en 
conditions anisothermes. 
Le modèle Boulet simule la cinétique et le comportement thermique d’un agrégat poreux en 
réaction avec un gaz (Réaction 2). Il prend en compte le transfert externe des espèces gazeuses à 
la surface de l’agrégat, la diffusion du gaz dans les pores, la réaction hétérogène, la création ou 
consommation de chaleur par la réaction, les transferts de chaleur par conduction et les échanges 
de chaleur avec l’environnement extérieur.  
Les hypothèses fortes qui diffèrent des précédents modèles sont :  
- la réaction peut être réversible, non équimolaire, exothermique ou endothermique ;  
- il est tenu compte de la possible présence d’espèces gazeuse ou solide inertes ;  
- le régime est transitoire et n’est pas à l’état pseudo-stationnaire ;  
- différentes lois de vitesse et différents régimes de diffusion (gaz) sont possibles ;  
En revanche, le modèle boulet conserve les hypothèses suivantes :  
- le solide est sphérique et son diamètre reste constant ;  
- la pression totale du gaz est constante.  
Les équations de conservation sont discrétisées par la méthode des volumes finis (Patankar [64]), 
c’est-à-dire intégrées sur de petits volumes élémentaires dits volumes de contrôle, cellules ou 
mailles. Ici le problème est monodimensionnel en régime transitoire. Les volumes de contrôle 
sont des coquilles sphériques concentriques de volumes égaux. Les dérivées temporelles sont 
traitées en formulation implicite. Le pas de temps peut être pris variable, de façon à assurer des 
pas de conversion constants, ce qui est particulièrement intéressant en fin de réaction quand la 
vitesse tend vers zéro [52]. 
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Les résultats calculés sont les évolutions temporelles et spatiales de la composition du solide et du 
gaz, de la température, des densités de flux, des vitesses volumiques et surfaciques, de la 
conversion etc.… [52] 
Un des principaux atouts du modèle Boulet est de pouvoir simuler des réactions avec de forts 
effets thermiques. En effet, les réactions très exothermiques et/ou à énergie d’activation élevée 
sont difficiles à traiter de manière numérique. Le modèle Boulet a ainsi permis de décrire ce type 
de réaction. La Figure 17 montre ainsi une simulation de l’évolution de la conversion et de la 
température lors de l’oxydation d’une bille de ZnS à 550°C sous oxygène pur [52].  
 
Figure 17 : Simulation de l'oxydation d'une bille de ZnS à 550°C sous oxygène pur [52]. 
 
Concernant ces expériences, mais sous air et à température de départ modéré, il s’avère que le 
dégagement de chaleur modifie le régime cinétique. Le modèle Boulet permet alors de prévoir ce 
type de comportement.  
A ce modèle a également été introduite l’évolution de la porosité, notamment pour la simulation 
de l’hydrofluoration du dioxyde d’uranium [65] en s’appuyant pour cela sur le modèle des pores 
aléatoires de Bhatia [62]. 
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I.3.4 Conclusion  
Nous venons de voir que les réactions solide-gaz dans des agrégats poreux sont généralement 
modélisées à l’aide de trois familles de modèles : le modèle de grains, le modèle de pores et le 
modèle Boulet. Néanmoins, l’ensemble des modèles présentés dans cette partie présente quelques 
limitations :  
- d’une part, ces modèles s’appuient sur le modèle à cœur rétrécissant. Ainsi, ces modèles 
ne permettent pas de décrire des réactions pour lesquelles la germination et la croissance 
sont en compétition. Plus généralement, ces modèles sont appropriés pour des « cas-
limites », c'est-à-dire si la vitesse dα/dt est proportionnelle à f(α). Ainsi, en connaissant le 
degré d’avancement α au temps t, il est possible de calculer dα/dt si la température et la 
pression partielle du gaz sont connues. En revanche, dans les cas de germination-
croissance simultanées, il est nécessaire de tenir compte de la température et de la 
pression partielle qui ont évolué en fonction du temps t avant d’atteindre le temps t au 
point considéré de l’agrégat.  
- la loi d’additivité des temps caractéristiques, à la base de ces modèles, n’est valable que 
dans le cas de grains non-poreux avec une réaction d’ordre 1 par rapport au gaz réactif ce 
qui est assez restrictif.  
A la suite de ce rappel concernant les principaux modèles cinétiques, nous allons présenter dans 
le paragraphe suivant les études réalisées sur la carbonatation de l’oxyde de calcium, à savoir la 
description de l’allure des courbes cinétiques, l’effet de paramètres expérimentaux sur la réaction 
mais également l’application des modèles décrits précédemment, malgré les contraintes mises en 
évidence, à la carbonatation.  
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I.4 La réaction de carbonatation de CaO  
 
De très nombreuses études [33; 66; 67; 68] ont été menées sur la décomposition thermique du 
carbonate de calcium, cette réaction étant à ce jour relativement bien comprise. En revanche, 
moins nombreux sont les travaux qui ont portés sur la réaction inverse de carbonatation de 
l’oxyde de calcium selon la Réaction 1 :  
Réaction 1 
CaO (s) + CO2 (g) = CaCO3 (s) 
I.4.1 Les différentes étapes  
Bhatia et al. [58] se sont  intéressés à cette réaction de carbonatation. Ces travaux ont été menés 
dans une thermobalance Dupont, modèle 951, entre 400 et 725°C pour des proportions de CO2 
variant de 10 à 42 % dans un flux de N2.  
Au cours de leurs travaux, ils ont mis en évidence, comme le montre la Figure 18, une courbe de 
conversion de carbonatation de CaO en forme de sigmoïde (en se basant sur les travaux de 
Young [69] sur la décomposition des solides). Ils interprètent cette forme sigmoïde par une étape 
de germination initiale suivie d’une réaction rapide de croissance et enfin une seconde étape de 
réaction plus lente.  
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Figure 18 : Formes sigmoïdes des courbes de conversion en fonction du temps pour différentes 
températures de carbonatation (10% de CO2 – 90% de N2) [58]. 
 
La réaction de carbonatation de CaO serait donc scindée en deux étapes, une rapide et une lente. 
Une telle description de la réaction en deux étapes a été effectuée par de nombreux auteurs qui 
ont tenté de l’expliquer. 
 
 Selon Silaban et al. [6], ceci proviendrait d’un changement structural des propriétés du solide 
réactant. La carbonatation se produirait alors dans deux régions différentes :  
- les microporosités à l’intérieur des agrégats ;  
- les joints de grains et parois des larges pores à l’intérieur des agrégats.  
La carbonatation dans les microporosités s’arrête quand le carbonate de calcium a comblé les 
pores accessibles et ce du fait du fort coefficient d’expansion volumique (z =2,13 > 1), le volume 
du solide augmentant fortement pendant la transformation. La réaction se produit ainsi plutôt à 
l’extérieur des agrégats, le dioxyde de carbone ne pouvant pas atteindre le solide n’ayant pas 
encore été transformé. De ce fait, durant la phase lente, il se produirait :  
- soit une diffusion de CO2 à travers la couche de carbonate de calcium non poreuse ; 
- soit une diffusion des éléments de structure de l’oxyde de calcium vers l’extérieur. 
○ : 585°C 
    : 615°C 
    : 655°C 
⁭ : 690°C 
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 Bouquet et al. [7] ont schématisé la carbonatation partielle d’un agrégat de CaO (Figure 19). 
Ainsi, pour un taux de carbonatation supérieure à 0,5, la plupart des pores sont comblés par la 
formation de CaCO3. Les grains de CaO sont ainsi dispersés dans une matrice de CaCO3.  
 
Figure 19 : Schéma de la carbonatation partielle d'un agrégat de CaO [7]. 
 
La diminution de la vitesse de carbonatation serait donc due à une modification de la structure de 
la couche de CaCO3 durant la carbonatation. Au début de la réaction, il n’y aurait que des petits 
grains de CaCO3 et le dioxyde de carbone aurait ainsi facilement accès à l’oxyde de calcium par 
les joints de grains. Mais, au fil de la carbonatation, les grains de CaCO3 coalesceraient et la 
diffusion de CO2 sous forme de défauts ponctuels dans le volume de CaCO3 serait la seule à 
intervenir. Cette diffusion en volume étant beaucoup plus difficile que la diffusion aux joints de 
grains, cela expliquerait le ralentissement important de la réaction de carbonatation. 
 
 Abanades et al. [14] ont, quant à eux, procédé à une observation par microscopie à balayage 
électronique d’un grain de CaO carbonaté à 650°C durant 20 minutes. L’observation a été 
effectuée à l’intérieur d’un agrégat carbonaté mais également à la surface externe (Figure 20). Le 
degré d’avancement auquel a été procédée cette observation n’a pas été indiqué par les auteurs 
mais correspond probablement au degré d’avancement final.  
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Figure 20 : Images MEB obtenues après la première carbonatation d'un échantillon de CaO. (a) Intérieur 
d’un agrégat carbonaté (les flèches indiquent les zones où le carbonate ne peut plus grossir) et (b) 
apparence de "pavés" à la surface externe des grains. Le degré d’avancement n’est pas indiqué [14]. 
 
Abanades et al. [14] ont ainsi mis en évidence la formation d’une couche en surface formée par 
des grains de CaCO3, recouvrant les agrégats de CaO. 
 
 Barker [15] et Alvarez et al. [70] ont attribué le ralentissement de la réaction de carbonatation 
à une épaisseur critique de la couche de produit formée (22 nm pour Barker [15] et 50 nm pour 
Alvarez et al.[70])  
 
 Bhatia et al. [58] ont également proposé une interprétation de cette diminution de la vitesse 
de carbonatation. Ainsi les conversions incomplètes observées au cours des réactions ne seraient 
pas dues à une fermeture de l’ensemble des pores. En effet, la forte diminution de la vitesse 
(Figure 18) serait plutôt due à la fermeture des petits pores. Après la fermeture de ces petits pores 
au sein des agrégats, les plus gros pores voient leur diamètre diminuer et permettent à la réaction 
de continuer mais à une vitesse fortement réduite. Cette hypothèse a ainsi été illustrée 
quantitativement. En effet, selon Borgwardt [71] et Hartman et al. [72] dans le cadre de la 
réaction de l’oxyde de calcium avec le dioxyde de soufre, le taux de conversion est proportionnel 
à la perte de porosité pour n’importe quel temps :  
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Équation 21   yz7  1) 
où ρT est la masse volumique du cristal de CaO égale à 3,23 g.cm
-3, eo est le volume cumulatif des 
pores (en cm3.g-1) et z le rapport en volume de la phase solide après la réaction sur celle avant la 
réaction (il correspond au coefficient d’expansion volumique que nous avons déterminé dans les 
remarques préliminaires de ce chapitre). Selon Bathia et al.[58], z est défini par :  
Équation 22   1 K y  ){  
Pour le système considéré on a :  
- VmCaCO3 = 36,9 cm
3.mol-1, le volume molaire de CaCO3 ;  
- VmCaO = 16,9 cm
3.mol-1, le volume molaire de CaO ;  
- ρ = 3,23 g.cm-3, la masse volumique de CaO dans le CaCO3 initial ;  
- M = 56 g.mol-1, la masse molaire de CaO ;  
D’où z = 2,15 et X = 2,86e0. 
Remarque : on note une petite différence entre le coefficient d’expansion volumique déterminé par Bhatia et al. 
[58], et celui que nous avons calculé dans les remarques préliminaires (égal à 2,13). Cela vient de valeurs de 
volumes molaires différentes utilisées pour calculer ces deux z.  
Selon l’hypothèse que la diminution de la vitesse de carbonatation est due à la fermeture des 
petits pores, ce processus va donc se produire à un taux de conversion X où eo est le volume 
cumulatif des petits pores. Les données de la Figure 21 (courbes de distribution individuelle de 
taille de pores pour différentes atmosphères de carbonatation, obtenues par porosimétrie par 
intrusion de mercure) montrent que 0,25 cm3.g-1 de volume poreux correspond aux pores de 
petites tailles (0,05-0,2 µm). En prenant e0 = 0,25 cm
3.g-1, il vient alors X = 0,71. Les auteurs en 
déduisent que cela est en accord avec les résultats expérimentaux. Néanmoins, on remarque que 
ce taux de conversion n’est jamais atteint. 
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Figure 21: Distributions de taille des pores pour 3 échantillons carbonatés sous différentes atmosphères de 
carbonatation [58]. 
 
 Les résultats de Bhatia et al. [58] sont en accord avec ceux de Sun et al [73]. Ces derniers ont  
également imputé le ralentissement de carbonatation observé entre l’étape rapide et l’étape lente à 
la diminution du volume total de petits pores et ainsi, par la même occasion, à la diminution de la 
surface externe. Pour justifier cela, les auteurs se sont appuyés sur l’évolution de la distribution de 
taille des pores au cours de la carbonatation (Figure 22).  
 
Figure 22 : Distribution de taille de pores pour un échantillon de CaO carbonaté à 600°C sous 80 kPa de 
CO2 [73]. 
CaO initial 
Après 50 secondes 
Après 100 secondes 
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On constate sur la Figure 22, pour une carbonatation réalisée par thermogravimétrie à 600°C 
sous 80 kPa de CO2, qu’à t = 100 secondes (qui correspond au temps où les auteurs ont mis en 
évidence le ralentissement dans ces conditions), il n’y a quasiment plus de petits pores.   
I.4.2 Effets des paramètres expérimentaux sur la réaction  
D’après la littérature, la réaction de carbonatation de l’oxyde de calcium est plus ou moins 
influencée par la variation de paramètres expérimentaux tels que la pression partielle de CO2, les 
températures de carbonatation ou de décarbonatation, la taille des agrégats ou encore par la 
présence de vapeur d’eau. Les études portant uniquement sur la réaction de carbonatation de 
CaO sont assez rares, la plupart des auteurs s’étant intéressés aux cycles 
carbonatation/décarbonatation. Néanmoins, certaines de ces études présentent des résultats 
intéressants pour la réaction de carbonatation si on ne considère que le 1er cycle. Ce sont ces 
résultats qui seront donc pris en compte dans les paragraphes suivants.  
A. Pression partielle de CO2  
Grasa et al. [19] ont effectué des analyses thermogravimétriques : l’échantillon initial de CaCO3 
(15 mg) a tout d’abord été décarbonaté à une température de 900°C pendant 15 min sous air et 
carbonaté pendant 20 min à 650°C par un mélange de gaz CO2/O2/air.  
Différents tests de carbonatation/décarbonatation ont été effectués (Figure 23) en faisant varier 
la pression partielle de CO2  lors de la carbonatation (P(CO2) variant de 2 à 100 kPa). Les auteurs 
ont tout d’abord mis en évidence que la phase lente de carbonatation de CaO était indépendante 
de la pression partielle de CO2 excepté pour des valeurs proches de la pression d’équilibre, c'est-
à-dire égales à 10 kPa et  2 kPa (Figure 23).  
Remarque : la carbonatation ayant été réalisée durant 20 min, il aurait été intéressant de pouvoir observer les 
courbes cinétiques durant l’ensemble de ce laps de temps afin de constater l’effet décrit par les auteurs.  
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Grasa et al. [19] ont également montré que la pente de la phase rapide de carbonatation est 
affectée par la pression partielle de CO2. Les auteurs concluent donc à un effet accélérateur de la 
pression partielle en dioxyde de carbone sur la carbonatation de CaO.  
 
Figure 23 : Courbes du taux de conversion en fonction du temps pour différentes pressions de CO2 : 
diamètre des particules = 0,4-0,6 mm, Tcarbonatation = 650°C pendant 20 min (5 min représentées sur le 
graphe), Tdécarbonatation = 900°C pendant 15 min [19]. 
 
 
Oakeson et al. [74] ont également travaillé sur l’effet de la pression de CO2 sur la réaction de 
carbonatation de CaO. Les pressions imposées au cours de cette étude varient de 235 à 2467 kPa. 
L’échantillon de CaO (environ 250 mg) a tout d’abord été porté à 1044°C de manière à 
décomposer la fine couche de carbonate de calcium (CaCO3) et d’hydroxyde de calcium Ca(OH)2, 
laissant une couche poreuse d’oxyde de calcium de surface spécifique plus élevée que la surface 
spécifique initiale, mais non mentionnée. La progression de la carbonatation a été suivie en 
utilisant une microbalance électronique où les températures de carbonatation et décarbonatation 
pouvaient être réglées.  
Les auteurs ont ainsi mis en évidence que la vitesse de carbonatation (vcarbonatation) de CaO 
dépendait de la pression partielle de CO2 et que cette évolution suivait une loi de type Langmuir :  
Équation 23 1vig}opBop  1~ 11 K _ 
Temps (min) 
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avec P la pression partielle de CO2 (supérieure à la pression d’équilibre), b et K des constantes et 
D le coefficient de diffusion de CO2.  
B. Température de carbonatation 
Grasa et al. [19] ont également étudié l’effet de la température de carbonatation sur la vitesse de la 
réaction (dans la gamme allant de 550 à 700°C). La Figure 24 montre les courbes de conversion 
en fonction du temps pour les cycles 40 et 150. Les auteurs ont noté que la pente de l’étape 
rapide de carbonatation était similaire d’une température à l’autre. Ils en ont ainsi conclu la faible 
dépendance de la vitesse de réaction à la température. Néanmoins, dans le cas du cycle 40 (Figure 
24 (a)) l’étape lente semble dépendre de la température.  
 
Figure 24 : Courbes de conversion en fonction du temps pour différentes températures de carbonatation. 
P(CO2) = 0,01 MPa, Tdécarbonatation : 900°C pendant 15 min (a) Cycle 40 (b) Cycle 150 [19]. 
 
Malheureusement, concernant l’étude de Grasa et al. [19], seuls les résultats obtenus pour les 
cycles 40 et 150 de carbonatation/décarbonatation ont été présentés. On peut ainsi regretter de 
ne pas connaître l’effet que pourrait avoir la variation de la température de carbonatation au cours 
du premier cycle.  
 
Bhatia et al. [75] ont également réalisé des carbonatations à plusieurs températures (Figure 18). 
Les courbes représentant la conversion en fonction du temps se croisent. Ce phénomène est ainsi 
le témoin d’un effet complexe de la température de carbonatation sur la vitesse.   
a b 
Temps (min) Temps (min) 
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Nikulshina et al. [76] ont mis en évidence au cours de leur étude, un effet significatif de la 
température de carbonatation en mesurant le taux de conversion de la réaction en fonction du 
temps entre 300 et 450°C sous 0,51 kPa de CO2.  
 
Figure 25 : Taux de conversion de la carbonatation en fonction du temps pour des expériences isothermes 
de 300 à 450°C sous 0,51 kPa de CO2 [76]. 
 
La Figure 25 montre que, dans la gamme de température étudiée, l’augmentation de cette variable 
provoque une augmentation de la vitesse de la phase rapide et de la phase lente de la réaction. On 
constate également que plus la température est élevée, plus le taux de conversion mesuré après 
100 min est élevé.  
Cet effet accélérateur de la température sur la carbonatation a également été constaté par Sun et 
al. [73]. Ces derniers ont ainsi procédé à des carbonatations en thermogravimétrie sous 800 kPa 
de CO2 entre 500 et 850°C. Les courbes de conversion en fonction du temps (Figure 26) sont 
témoins de cet effet accélérateur.  
Temps (min) 
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Figure 26 : Carbonatation en thermobalance sous 800 kPa de CO2 à différentes températures [73]. 
C. Taille des agrégats 
Grasa et al. [19] se sont intéressés à l’effet de la taille initiale des agrégats sur la réaction de 
carbonatation. Les analyses thermogravimétriques ont été menées avec quatre classes de tailles 
d’agrégats (0,25-0,4 ; 0,4-0,6 ; 0,6-0,8 et 0,8-1 mm) du même type de CaCO3. D’après la Figure 
27, les auteurs ont noté une diminution de la vitesse de carbonatation au cours de l’étape rapide 
lorsque la taille des agrégats augmentait.  
  
Figure 27 : Courbes de conversion en fonction du temps pour différentes tailles d’agrégats de CaCO3. 
P(CO2) = 0,01 MPa ; Tcarbonatation : 650°C pendant 20 min ; Tdécarbonatation : 850°C pendant 15 min [19]. 
a 
Temps (min) 
Temps de réaction (s) 
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Après un premier cycle (Figure 27), le processus de diffusion de CO2 dans la porosité intra-
agrégat serait responsable des plus faibles vitesses de carbonatation pour les plus gros agrégats. 
Cependant, les différences quantitatives au niveau des pentes sont, selon les auteurs, légères et 
seulement de petites différences au niveau du temps sont observées pour atteindre une 
conversion de 50%. De ce fait, ils en déduisent que le maximum de conversion pouvant être 
atteint est proche pour les particules de différentes tailles. Ceci indiquerait, selon les auteurs, que 
la réaction entre l’oxyde de calcium et le dioxyde de carbone serait limitée par une réaction 
d’interface. Néanmoins, on constate sur la Figure 27, que le temps pour atteindre une conversion 
de 50% varie tout de même d’environ 2 à 4 min, sur un laps de temps de 5 min, ce qui n’est pas 
négligeable.  
 
Les résultats avancés par Grasa et al. [19] sont tout de même en accord avec ceux de Bhatia et al. 
[58] qui ont, quant à eux, travaillé avec des agrégats plus petits. En effet, comme on peut le 
constater sur la Figure 28, l’augmentation de la taille moyenne des agrégats de 81 à 137 µm a un 
effet négligeable sur la carbonatation de CaO, quelle que soit la température appliquée. 
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Figure 28 : Effets de la température et de la taille des particules sur la réaction de carbonatation. Triangles : 
particules de 74 à 88 µm ; carrés : particules de 125 à 149 µm  [58]. 
 
Les auteurs ont également monté que cette variation de taille n’avait pas d’effet sur la seconde 
étape de la réaction de carbonatation. Selon eux, cela signifierait que la réaction se produit 
uniformément à travers les agrégats pour les conditions appliquées dans ces travaux et que la 
vitesse de réaction n’est pas affectée par la diffusion du CO2 dans la porosité intra-agrégat ou aux 
joints de grains. 
D. Vapeur d’eau  
Nikulshina et al. [76] ont quant à eux étudié l’effet de la vapeur d’eau sur la réaction de 
carbonatation de CaO. Les  auteurs se sont ainsi intéressés aux vitesses des réactions (1) CaO + 
CO2 ; (2) Ca(OH)2 + CO2 et (3) CaO + CO2 + H2O par thermogravimétrie, avec une faible 
concentration de CO2 (0,51 kPa) dans le but de simuler le captage du dioxyde de carbone de l’air. 
Temps (min) 
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Concernant les conditions opératoires de l’analyse thermogravimétrique, l’échantillon de 20 mg 
de CaO est chauffé sous argon à la température désirée. Ce dernier est alors maintenu en 
condition isotherme durant 20 minutes de manière à assurer une stabilisation, le gaz réactant 
(CO2 ou CO2 + H2O) est par la suite introduit au flux de gaz toujours en condition isotherme. 
L’oxyde de calcium utilisé possède une surface spécifique de 3,18 m2.g-1 et la distribution 
granulométrique est centrée sur 560 nm.  
Ces auteurs ont ainsi étudié la carbonatation de CaO sous 0,56 kPa de CO2 et 50 kPa d’H2O de 
manière à juger l’effet que pourrait avoir la vapeur d’eau sur la cinétique de carbonatation. Ces 
expériences ont été menées à basses températures (de 300 à 400°C). Nikulshina et al. [76] ont 
ainsi mis en évidence, comme on peut le constater sur les Figures 29 (a) et (b), que durant les 20 
premières minutes, la vitesse de la réaction de carbonatation avec vapeur d’eau était 22 fois plus 
rapide que pour un flux de gaz sec. Cet effet accélérateur est attribué à l’adsorption de CO2 sur la 
surface du solide par les groupes OH-. La réaction atteint ainsi une conversion de 80% à 400°C 
contre seulement 4% pour l’analyse sans vapeur d’eau pour une même durée d’expérience. 
  
Figures 29 : Conversion de la carbonatation de CaO en fonction du temps, en conditions isothermes entre 
300 et 450°C sous 0,51kPa de CO2 (a) et sous 0,56 kPa de CO2 + 50 kPa de vapeur d'eau (b) [76]. 
 
Il pourrait également être intéressant d’avoir des informations pour un taux d’humidité inférieur à 
celui utilisé précédemment ou à des températures de carbonatation plus élevées.  
a 
b 
Temps (min) Temps (min) 
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Symonds et al. [77] ont, quant à eux, procédé à des observations au microscope électronique à 
balayage de la surface d’échantillons carbonatés sous atmosphère humide ou sèche. Les clichés 
sont présentés à la Figure 30.  
  
Figure 30 : Clichés MEB des particules de solide après 7 cycles de décarbonatation/carbonatation, 
décarbonaté à 850°C sous N2 et carbonaté avec (a) 8% de CO2, 17% d’H2O et 75% de N2 à 650°C et (b) avec 
10% de CO2 et 90% de N2 à 580°C [77]. 
 
A partir de ces images, les auteurs n’ont pu tirer aucune conclusion sur les variations de la 
microporosité. Néanmoins, ils concluent que l’addition de vapeur d’eau (Figure 30 (a)) crée de 
larges cavités qui peuvent être associées à une augmentation de la macroporosité. Au fur et à 
mesure que le nombre de cycles augmente, la microporosité diminue et peut être complètement 
éliminée, seules les cavités restant accessibles au gaz et permettant donc la carbonatation. De ce 
fait, les auteurs ont émis l’hypothèse que l’augmentation du nombre de ces cavités entrainait une 
meilleure conversion de CaO au cours des cycles.  
Il aurait été intéressant que ces observations aient été faites après un seul cycle de 
décarbonatation/carbonatation.  
E. Décarbonatation   
La décarbonatation de CaCO3 n’est pas la réaction sur laquelle porte notre étude. Néanmoins, il 
s’avère que les conditions dans lesquelles elle est menée peuvent avoir des conséquences sur la 
carbonatation.  
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• Effet de la température  
Dans leurs travaux, Silaban et al. [6] ont étudié les effets de la température, de la pression totale et 
de la pression partielle de CO2 sur les caractéristiques de la réaction de décarbonatation. Pour ce 
faire, les réactions ont été effectuées dans une thermobalance à haute pression, les échantillons de 
CaCO3 décarbonatés lors de chaque expérimentation à des températures de 750 à 900°C, sous N2 
ou mélange N2+CO2 et la carbonatation s’est déroulée à des températures variant de 550 à 750°C 
sous mélange N2+CO2.  
Ainsi, Silaban et al. [6] se sont penchés sur les effets des conditions de décarbonatation sur les 
réactions de carbonatation. La Figure 31 montre une courbe de variation de masse d’un cycle 
complet de carbonatation/décarbonatation. Ils ont tout d’abord pu mettre en évidence  que sous 
une pression de 100 kPa de N2 pur, la décarbonatation était rapide et complète à 750°C (Figure 
31). A des températures inférieures, la vitesse de celle-ci diminue.  
 
Figure 31 : Cycle de carbonatation/décarbonatation [6]. 
 
Les auteurs ont montré que lorsque la température de décarbonatation augmente de 750 à 900°C 
la température de décarbonatation n’a pas d’effet sur la réaction de carbonatation que ce soit au 
cours de la phase rapide ou de la phase lente.  
Néanmoins les résultats obtenus à différentes températures ne sont pas présentées par les auteurs.  
 
Bouquet et al. [7], dans leur étude sur la diminution de l’efficacité de carbonatation de CaO au 
cours des cycles de carbonatation/décarbonatation, ont également travaillé sur l’effet de la 
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Les auteurs ont testé trois températures de décarbonatation : 750°C, 850°C et 950°C. Les effets 
de la variation de ce facteur sur le taux de carbonatation au cours des cycles sont présentés à la 
Figure 32.  
 
 
Figure 32 : Effet de la température de décarbonatation sur le taux de carbonatation au cours des 10 
premiers cycles de carbonatation/décarbonatation en réacteur. Temps de décarbonatation : 30 min et 
carbonatation à 650°C durant 30 min sous 20% de CO2 [7]. 
 
Les résultats obtenus par ces auteurs contredisent Silaban et al. [6]. En effet, ils ont constaté que 
la diminution de l’efficacité de carbonatation était amplifiée par une augmentation de la 
température de décarbonatation (Figure 32). Plus la température de décarbonatation est élevée, 
plus le frittage de CaO serait important.  
• Effet de la pression partielle de CO2 
L’ajout de CO2 à l’atmosphère de décarbonatation (N2) a également été testé par Silaban et al. [6] 
(Figure 33). Les auteurs ont mis en évidence que l’addition de 15% de CO2 au flux de gaz avait un 
effet ralentisseur sur la vitesse de carbonatation. De plus, une diminution de la vitesse de 
décarbonatation est également soulignée (ce qui a déjà été montré dans de très nombreuses 
études sur la décarbonatation de CaCO3 [78; 79]).  




















Chapitre I. Synthèse bibliographique 
___________________________________________________________________________ 
 - 63 - 
 
Figure 33 : Taux de carbonatation en fonction du temps pour deux solides décarbonatés avec des pressions 
partielles de CO2 différentes [6]. 
 
Borgwardt [80] a étudié l’effet de la pression partielle de CO2 sur le processus de frittage de CaO. 
Les travaux de ce dernier ont été réalisés dans l’objectif d’obtenir des échantillons de CaO 
permettant de capter efficacement SO2, à partir de la décarbonatation de CaCO3 ou de la 
déshydratation de Ca(OH)2, la réaction de sulfuration étant fortement dépendante de la surface 
spécifique de CaO. L’auteur s’est donc intéressé à l’évolution de la surface spécifique de CaO à 
800°C et à l’effet de la pression partielle de CO2 mais également de la vapeur d’eau sur cette 
évolution. La décomposition a été réalisée dans un réacteur à 700°C sous N2 et le frittage à 800°C 
dans un second réacteur permettant l’insertion de CO2 ou H2O. Les expériences ont été 
effectuées avec des échantillons de CaCO3 ou Ca(OH)2 de 25 mg dispersés dans de la laine de 
quartz.  
Trois pressions partielles de CO2 ont été testées : 0,102 kPa ; 1,02 kPa et 12,2 kPa. 
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Figure 34 : Réduction de la surface spécifique à 800°C dans un mélange CO2/N2. CaO préparé à partir de 
CaCO3 [80]. 
 
Borgwardt [80] a ainsi constaté que l’augmentation de la pression partielle de CO2 avait un effet 
catalyseur sur la chute de surface spécifique de CaO. Les points de la Figure 34 correspondent 
aux mesures expérimentales et les courbes ont été calculées à l’aide de l’Équation 24 déterminée 














Cette équation traduit les vitesses de diminution de la surface spécifique dans une atmosphère de 
N2. γ est un paramètre dépendant du mécanisme de frittage et Ki est une constante de frittage qui 
augmente de manière exponentielle avec la température. 
• Durée de la décarbonatation 
Bouquet et al. [7] se sont également intéressés à l’effet de la durée de décarbonatation sur la 
première carbonatation. Les auteurs ont étudié deux durées de décarbonatation pour chaque 
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Figure 35 : Effet de la durée et de la température de décarbonatation sur le taux de carbonatation (premier 
cycle uniquement). Carbonatations à 650°C durant 30 min sous 20% de CO2 [7]. 
 
La durée de décarbonatation n’aurait ainsi pas d’effet pour des décarbonatations menées à 750°C, 
ce qui induit qu’il n’y aurait pas de frittage de CaO. L’effet semble relativement faible pour des 
décarbonatations à 850°C. En revanche à 950°C, l’augmentation de la durée de décarbonatation 
de 20 min à 8h00 provoque une baisse du taux de carbonatation de 67%  à 38%.  
Or, malgré ces résultats, pour les auteurs, il n’est pas possible d’affirmer qu’il n’y a pas de frittage 
de CaO à 750°C (et 850°C). En effet, Bouquet et al. [7] ont noté dans leur étude une baisse de 
l’efficacité de captage au cours des cycles à ces températures de décarbonatation, ce qui, pour eux,  
est bien caractéristique d’un processus de frittage. Ils ont expliqué ceci par le fait que durant la 
décarbonatation, à n’importe quelle température, il y a toujours un dégagement de CO2, plus ou 
moins important, émis par l’échantillon initial. Ce CO2 permet une augmentation de la vitesse de 
frittage. De ce fait, quand le nombre de cycles de carbonatation/décarbonatation augmente, le 
temps d’exposition au CO2 augmente et favorise le frittage de CaO, même à 750°C ou 850°C. En 
revanche à 950°C, le frittage sera actif même en absence de CO2.  Les auteurs ont donc conclu 
sur un effet catalyseur de CO2 sur le frittage de CaO. Néanmoins, ces expériences sont en 
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mesure de surface spécifique au bout de différents temps de carbonatation aurait permis une 
conclusion plus argumentée.  
• Pression partielle de vapeur d’eau 
Borgwardt et al. [80] a également étudié l’effet de la pression partielle de H2O sur le frittage de 
CaO. Il a testé quatre pressions partielles : 0,039 kPa ; 0,390 kPa ; 7,310 kPa et 15,2 kPa. 
L’évolution de la surface spécifique de CaO au cours du frittage est présentée à la Figure 36.  
 
 
Figure 36 : Diminution de la surface spécifique de CaO à 800°C dans un mélange vapeur d’eau/N2 (CaO 
préparé à partir de CaCO3) [80]. 
 
La vitesse de frittage semble fortement affectée  par la présence de vapeur d’eau, même à très 
faible pression partielle. La présence d’eau aurait donc également un effet accélérateur sur le 
frittage de CaO.  
I.4.3 Modélisation de la carbonatation de CaO 
Bouquet et al. [7], Bhatia et al. [58; 75] et Sun et al. [82 ; 73] ont modélisé la carbonatation de 
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A. Modèle du cœur rétrécissant  
Bouquet et al. [7] ont cherché à modéliser la carbonatation de CaO. Un modèle de grains a donc 
été testé pour prédire le taux de carbonatation de CaO en fonction du temps durant la 1ère 
carbonatation menée par thermogravimétrie.  
Les auteurs ont alors fait l’hypothèse d’une étape limitante à l’interface interne et ont appliqué le 
modèle du cœur rétrécissant à un grain dense sphérique de CaO. A cela, ils ont également couplé 
la résistance à la diffusion de CO2 sous forme gazeuse dans la couche de carbonate de calcium 
formée dans un grain dense. Cette résistance au transport, nommée αµg par les auteurs, est 
donnée par l’expression suivante :  
Équation 25 h  14u : 1<Bp  1<r> 
avec   le coefficient de diffusion de CO2 à travers la couche de carbonate de calcium, Rint le 
rayon de l’interface interne du grain dense et Rext le rayon de l’interface externe. On voit ainsi que 
cette résistance au transport est inversement proportionnelle au coefficient de diffusion de CO2.  
Le fait de coupler un modèle de cœur rétrécissant avec la résistance au transport de CO2 dans la 
couche de CaCO3 implique que les auteurs considèrent indirectement qu’ils sont en présence d’un 
cas mixte avec deux étapes limitantes :  
- une étape limitante d’interface interne ;  
- une étape limitante de diffusion.  
Le modèle établi a été comparé aux données expérimentales à la Figure 37, l’expérience ayant été 
réalisée à 650°C sous une pression partielle de CO2 de 20 kPa avec une masse initiale de CaO de 
5,65 mg.  
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Figure 37 : Comparaison entre les taux de conversion expérimental et théorique. Première carbonatation. 
Température : 650°C, P(CO2) = 20kPa, (méchantillon)0 = 5,65 mg [7]. 
 
Les auteurs ont ainsi mis en évidence une bonne corrélation entre le modèle et les résultats 
expérimentaux, jusqu’à un taux de conversion d’environ 50% pour la première carbonatation 
(avec DCO2=2,0. 10
-12 m2.s-1). Au-delà, le modèle n’est plus adapté. Cela signifierait ainsi que 
lorsque les plus petits pores entre les grains denses sont comblés avec CaCO3, un changement 
drastique du processus de carbonatation se produirait. Le point de cassure coïnciderait donc avec 
la disparition totale de la porosité intergrains. 
B. Modèle de pores 
Le modèle de pores aléatoires que nous avons détaillé au paragraphe I.3.3.B, a été appliqué par 
Bhatia et al. [58] à la carbonatation de l’oxyde de calcium.       
Les auteurs ont ainsi comparé modèle et points expérimentaux (pour différentes températures de 
carbonatation) en traçant une fonction du taux de conversion de la réaction en fonction de la 
racine carré du temps, d’après l’équation suivante :  
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avec ψ un paramètre structural déterminé expérimentalement grâce à des mesures de 
porosimétrie par intrusion de mercure, S0 la surface initiale par unité de volume de CaO, Є0 la 
porosité initiale, Z le coefficient d’expansion volumique et Dp le coefficient de diffusion de CO2 
dans la couche de produit. Les graphes à hautes (a) et basses (b) températures sont présentées à la 
Figure 38.  
 
 
Figure 38 : Comparaison entre les taux de conversion expérimentaux et calculés grâce au modèle de pores. 
Haute (a) et basse (b) température pour un mélange à 10% de CO2 et 90% de N2 [58]. 
 
On constate ainsi, grâce à la Figure 38, que seule la première partie des courbes (étape rapide de 
carbonatation) peut être modélisée. Ces graphes ont également permis aux auteurs de déterminer 
le coefficient de diffusion Dp, à partir de la pente des droites tracées à la Figure 38 par 
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l’intermédiaire de l’Équation 26. Celui-ci a ainsi été tracé, pour trois types d’échantillons 
différents, en coordonnées d’Arrhenius (Figure 39). 
 
Figure 39 : Comparaison de la diffusivité pour différents types d'échantillons testés [58]. 
 
A partir de la Figure 39, les auteurs ont mis en évidence une brusque augmentation de l’énergie 
d’activation (de 88,9 à 179 kJ.mol-1) au dessus de 788 K soit 515°C (pour 1000/T inférieur à 
1,27). Ceci traduirait donc un changement de régime selon la température de carbonatation.  
Bhatia et al.[58], ont alors proposé deux types de mécanisme de carbonatation de CaO pour 
expliquer les deux gammes de température différenciées précédemment. Ainsi pour des 
températures inférieures à 515°C, ces derniers considèrent CO3
2- comme l’espèce mobile dans 
CaCO3. Ils en ont déduit la diffusion à contre courant d’une autre espèce chargée négativement 
pour maintenir l’électroneutralité dans la couche de produit : O2-.  
Le mécanisme peut alors être décrit de la façon suivante : 
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A l’interface externe : adsorption de CO
CO2 + s ↔ CO2 – s  
CO2 – s + O
2-
ext   ↔ CO







2- ext  
A l’interface interne : consommation des ions carbonate et formation de CaCO
CO3
2-
int + CaO ↔ O
2-
int
La Figure 40 présente ainsi un schéma illustrant ce 
Figure 40 : Schéma du mécanisme de carbonatation de CaO 
 
Au-delà de 515°C, Bhatia et al. 
décompositions des CO3
2- dans la couche de CaCO
diffuserait donc de sa position initiale
autre molécule de CO2 viendrait prendre sa place pour former des ions carbonate. Le CO
déplacerait ainsi de site en site à travers la couche de produit et réagirait à l’interface interne CaO
CaCO3.  
Néanmoins ces mécanismes n’ont pas été utilisés, notamment pour décrire l’effet de la pression 
partielle de CO2 sur la réaction. En effet, il 
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2 et création des ions carbonate  
3
2-
ext + s 
 
3 
 + CaCO3  
mécanisme de carbonatation de CaO. 
 
d’après 
[58] estiment que la diffusion de CO
3, ce qui aboutirait à CO
 à l’interface externe vers l’interface interne, tandis qu’une 











s surfaciques de 
externe 
 
Chapitre I. Synthèse bibliographique 
___________________________________________________________________________ 
 - 72 - 
croissance  soient exprimées pour chaque étape élémentaire afin de déterminer l’étape limitante 
de la réaction.  
C. Modèle de grains et modèle de pores  
Sun et al. [82 ; 73] ont également modélisé la réaction de carbonatation en développant un 
nouveau modèle de réaction gaz-solide basé sur une distribution de taille de pores de manière à 
obtenir la diffusivité effective interne, comparer la simulation aux données expérimentales (à 
différentes pressions partielles de CO2 et températures de carbonatation) et expliquer certaines 
questions demeurant encore sur la réaction.  
Les expérimentations ont été réalisées à partir d’échantillons de  carbonate de calcium (m ≈ 3 mg) 
calcinés sous He ou N2 à 850°C. La thermogravimétrie (Shimadzu TA60) a été utilisée pour des 
carbonatations sous pression partielle de CO2 de 0 à 100 kPa (dans N2 ou He). Pour des 
pressions de CO2 supérieures à la pression atmosphérique, les expériences ont été réalisées par 
PTGA (thermogravimétrie pressurisée). La gamme de températures étudiée correspond à 500-
850°C.  
Afin de modéliser la réaction, les auteurs ont tout d’abord utilisé un modèle de grain (basé sur le 
modèle du cœur rétrécissant) appliqué au début des courbes cinétiques (Figure 41), sur la courte 
partie linéaire.  
 
Figure 41 : Application du modèle de grain sur la partie linéaire de la première étape de carbonatation. 
Carbonatation à 700°C sous 850 kPa de CO2 [82]. 
Temps (s) 
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A partir de cela, les auteurs ont pu déterminer une vitesse spécifique exprimée sous la forme 
d’une loi puissance et ainsi déterminer les valeurs des constantes cinétiques ainsi que deux 
domaines de pressions partielles de CO2 pour la carbonatation de CaO.  
Cette première étude [82] a donc permis à Sun et al. [73] de développer leur nouveau modèle de 
réaction solide-gaz. Ils se sont également basés sur le modèle de pore de Bhatia et al. [54] prenant 
en compte le recouvrement des pores au cours de la réaction et en incluant à cela une distribution 
discrète de taille de pores de l’échantillon de CaO initial (après calcination à 850°C) obtenue par 
porosimétrie par intrusion de mercure. Le coefficient de diffusion de CO2 dans le milieu  poreux 
est alors le seul paramètre ajustable. Leur simulation a été appliquée à des expérimentations 
réalisées à différentes températures de carbonatation et pressions partielles de CO2.  
 
Figure 42 : Comparaison modèle et expériences pour différentes températures de carbonatation et sous 
80 kPa de CO2. Détermination de la diffusivité [73]. 
 
Les auteurs ont ainsi mis en évidence un bon accord entre expérimentations et modèles avec 
néanmoins une plus grande déviation à plus basse température (500-550°C).  
Les coefficients de diffusion déterminés ont été comparés avec des valeurs calculées par d’autres 
auteurs (Mess et al. [83] et Bhatia et al. [58]) et sont du même ordre de grandeur. Les écarts 
seraient dus aux impuretés (différentes dans chaque étude) contenues dans les échantillons de 
base.  
Temps de réaction (s) 
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Les résultats à deux températures de carbonatation (600 et 850°C) sous différentes pressions 





Figure 43 : Données expérimentales pour des carbonatations sous différentes pressions partielles de CO2 à 
600 (a) et 800°C (b). Comparaison modèle et expériences et prédictions pour des carbonatations à 
différentes températures et pour plusieurs pressions partielles de CO2 (c) [73]. 
 
Les auteurs ont constaté une faible dépendance de la réaction vis-à-vis de la pression partielle en 
CO2. Néanmoins on remarque, à la Figure 43 (b), que la courbe pour un écart de pression de CO2 
égal à 31 kPa est en dessous des autres, ce qui n’a pas été expliqué par les auteurs. Enfin la 
comparaison entre modèle et expérience n’a été effectué que pour les conditions suivantes :  
- à 850°C, 101 kPa de CO2 ;  
- à 600°C, 101 kPa de CO2. 
Ayant mis en évidence un faible effet de la pression partielle de CO2 sur la réaction, ces 
simulations à deux températures différentes ont été appliquées pour les mêmes températures mais 
Temps de réaction (s) 
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aux autres pressions partielle de CO2. Sun et al. [73] ont alors constaté que leur modèle présentait 
de plus grands écarts avec les expérimentations pour de faibles pressions de CO2 (7 kPa).  
I.4.4 Conclusion des études sur la carbonatation de CaO 
Différentes études ont pu mettre en évidence l’existence de deux étapes au cours de la 
carbonatation : une rapide suivie d’une étape lente dont la vitesse serait contrôlée, pour la plupart 
des auteurs, par la diffusion en phase solide (formation d’une coque de CaCO3 autour de CaO). 
Bathia et al. [58] ont un peu plus approfondi le phénomène en imputant à ce ralentissement la 
diminution de la microporosité. Les courbes donnant le degré d’avancement en fonction du 
temps ont alors une forme sigmoïde. Nous avons vu dans la section I.3 que cette allure serait 
caractéristique d’un cas complexe de germination-croissance.  
Il a également été mis en évidence que la réaction de carbonatation était plus ou moins influencée 
par la variation des paramètres expérimentaux :  
- la pression partielle de CO2. Il a été montré que l’augmentation de ce paramètre avait un 
effet accélérateur sur la vitesse de l’étape rapide de la réaction mais pas sur l’étape lente ;  
- la température de carbonatation. Il a été montré que son augmentation aurait un effet 
accélérateur sur la première étape rapide de la réaction et permettrait d’atteindre des taux 
de conversion plus élevés.  
- la taille des agrégats. Pour une taille d’agrégats de l’ordre du mm, l’augmentation de leur 
diamètre aurait un effet ralentisseur sur la carbonatation de CaO. En revanche, pour des 
petits agrégats de l’ordre du µm, il n’a pas été noté d’effet significatif.   
- la vapeur d’eau. Les auteurs ont montré que la présence de vapeur d’eau dans 
l’atmosphère de carbonatation avait un effet accélérateur sur la réaction.  
- les conditions de l’étape de décarbonatation. Certaines études n’ont pas mis en évidence 
d’effet significatif de la température de décarbonatation sur la carbonatation de CaO. 
Pour certains auteurs, la température de décarbonatation aurait un effet ralentisseur sur la 
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carbonatation de CaO. En effet, plus cette température serait importante (jusqu’à 900°C) 
plus l’oxyde de calcium aurait tendance à fritter au cours de cette étape.  L’ajout de CO2 
ou de vapeur d’eau à l’atmosphère de décarbonatation provoquerait également ce 
phénomène de frittage. Concernant la durée de cette étape de décarbonatation, elle 
n’aurait un effet ralentisseur sur l’étape de décarbonatation que pour des températures 
élevées (850-900°C). 
Or, la plupart des travaux concernant l’effet de paramètres expérimentaux sur la carbonatation de 
CaO s’avère entrer dans le cadre d’études sur la diminution de la capacité de capture de CaO au 
cours des multicycles de carbonatation/décarbonatation. De ce fait, les résultats obtenus à l’issue 
du premier cycle de carbonatation n’ont pas été véritablement exploités.  
On peut également souligner le fait que l’ensemble des auteurs n’ont pas présenté de résultats de 
reproductibilité, d’où la complexité dans certains cas d’évaluer l’effet des paramètres 
expérimentaux.  
Enfin, nous avons vu que certains modèles décrits dans le paragraphe précédent avaient été 
adaptés à la carbonatation de l’oxyde de calcium. Or, dans certains cas, uniquement l’étape rapide 
de la carbonatation a pu être décrite par ces modèles. Concernant le modèle de Sun et al. [73], ce 
dernier est basé sur le modèle de grains et le modèle de pores, entraînant quelques 
approximations. De plus, il n’a été validé qu’à haute pression de CO2 et n’inclus pas l’évolution de 
la taille des pores au cours de la réaction. 
En conclusion, nous avons pu constater que très peu d’études cinétiques ont été réalisées sur la 
carbonatation de CaO. Les auteurs se sont davantage focalisés sur la modélisation de la 
diminution de la capacité de capture de CaO au cours des multicycles.  
C’est donc pour cela que nous avons décidé d’étudier la cinétique de la réaction de carbonatation 
de l’oxyde de calcium. La démarche expérimentale de cette étude est ainsi présentée ci-dessous.  
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I.5 Démarche expérimentale 
 
La démarche à suivre afin d’obtenir un modèle décrivant la carbonatation de l’oxyde de calcium 
va donc se faire en plusieurs étapes résumées dans les paragraphes suivants.   
A. Caractérisation 
La caractérisation du matériau initial mais également en cours de transformation sera effectuée. 
Ces analyses, à savoir observations au microscope électronique à balayage, granulométrie ou 
encore mesures des surfaces spécifiques, ont été réalisés dans le but d’observer et décrire 
l’évolution de la poudre de CaO, en particulier des grains et agrégats, au cours de la carbonatation 
de CaO. Ces données seront ainsi nécessaires pour la modélisation cinétique de la réaction 
(évolution de la taille des grains, des agrégats, de la surface spécifique de la poudre, de la taille des 
pores…).  
B. Obtention des courbes cinétiques expérimentales 
Les courbes cinétiques expérimentales α(t) ainsi que les courbes de vitesse seront obtenues grâce 
à la thermogravimétrie. La description de l’allure des courbes et l’effet de certaines variables 
intensives (température de carbonatation et pression partielle de CO2) sur cette allure sera 
présentée. Afin d’interpréter ces résultats expérimentaux pour la modélisation de la réaction, des 
tests de la cinétique hétérogène seront réalisés (test de pseudo-stationnarité et test de l’étape 
limitante).  
C. Modélisation de la réaction de carbonatation 
Nous proposerons enfin une modélisation de la carbonatation. Pour ce faire, nous utiliserons le 
logiciel CIN4, développé à l’Ecole Nationale Supérieur des Mines de Saint-Etienne en 
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collaboration avec ASTEK Rhône-Alpes, qui permet de simuler des réactions hétérogènes en 
réalisant un couplage de la cinétique chimique et des transferts à différentes échelles :  
- à l’échelle d’un ensemble de grains (vitesse de la réaction chimique) ;  
- à l’échelle de l’agrégat (transferts dans la porosité intra-agrégat) ;  
- à l’échelle du réacteur (transferts dans l’espace inter agrégat et dans le reste du réacteur). 
Les détails du logiciel ainsi que les étapes de la modélisation seront présentés au cours du 
Chapitre III de ce manuscrit.
Chapitre II. Résultats expérimentaux  
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Chapitre II. Résultats 
expérimentaux 
 
II.1 Caractérisation du système CaO/CaCO3 
II.1.1 Choix du solide initial  
Afin d’étudier la réaction de carbonatation de CaO, nous avons décidé de partir d’une poudre de 
CaCO3 et de procéder à une étape de décarbonatation d’une heure, à 800°C, sous un flux 
d’hélium de manière à obtenir l’oxyde de calcium. Partir d’une poudre de CaCO3 présente un 
avantage majeur : éviter l’exposition à l’air libre de CaO qui s’hydrate et se carbonate dans ces 
conditions. Ceci garantit donc que l’état de surface des particules avant carbonatation soit le 
même pour l’ensemble des expériences.  
Le carbonate de calcium utilisé est une poudre de pureté égale à 99,5% commercialisée par la 
société Prolabo. Le taux des impuretés, obtenu par spectrométrie d’émission plasma (ICP) avec 
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Impuretés Al2O3(%) Ba(ppm) Cr(ppm) Cu(ppm) Fe2O3(%) K2O(%) MgO(%) 
Taux 0,0058271 4,2624 1,3284 2,1205 0,057244 0,056647 0,092277 
 
Impuretés MnO(%) Na2O(%) Nb(ppm) Ni(ppm) P2O5(%) Pb(ppm) 
Taux 0,01236 0,019948 2,6818 2,0673 0,099154 0,76368 
 
Impuretés Sr(ppm) TiO2(%) V(ppm) Zn(ppm) 
Taux 304,76 0,0067623 2,6533 7,2816 
 
Tableau 3 : Résultats de l’analyse ICP donnant les impuretés contenues dans le carbonate de calcium 
Prolabo (% massique). 
 
La surface spécifique de cette poudre commerciale a été mesurée par la méthode BET à l’aide 
d’un appareil « ASAP 2000 » de Micromeritics. La surface spécifique est égale à 2,5 m2.g-1. Les 
analyses granulométriques de la poudre commerciale (Granulomètre Mastersizer 2000) ont donné 
une répartition granulométrique s’étendant de 0,4 à 13 µm. Le diamètre median des particules est 
égal à 3 µm.  
Les paragraphes suivants sont consacrés à la caractérisation de CaO obtenu après l’étape de 
décarbonatation de la poudre commerciale de CaCO3.  
II.1.2 Granulométrie 
La granulométrie de la poudre d’oxyde de calcium obtenue après l’étape de décarbonatation a été 
mesurée à l’aide du granulomètre Mastersizer 2000.  
Une suspension de CaCO3 dans du propanol a été soumise durant trois minutes aux ultrasons 
avant analyse afin de favoriser la dispersion des agglomérats ou agrégats. 
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Figure 44 : Répartition granulométrique de CaO dans le propanol. 
 
La Figure 44 montre la répartition granulométrique de la poudre de CaO en volume et en 
nombre. Le d50, c'est-à-dire le diamètre median des grains est d’environ 3 µm en volume et de 
1 µm en nombre. 
II.1.3 Etude diffractométrique  
Le diffractomètre utilisé au cours de cette étude est le diffractomètre Siemens D5000 avec un 
tube à anticathode de cuivre dont la longueur d’onde est celle de la raie Kα du cuivre 
(λ = 1,5406 Å). Le diffractogramme obtenu pour CaO est présenté à la Figure 45.  
 
Figure 45 : Diffractogramme de CaO (après décarbonatation à 800°C pendant 1h00 de la poudre 
commerciale de CaCO3). 
 
Ca(OH)2 Ca(OH)2 CaCO3 
3  
1  
Chapitre II. Résultats expérimentaux  
___________________________________________________________________________ 
 - 82 - 
Ce diffractogramme montre ainsi que des impuretés sont détectables par DRX dans la poudre de 
CaO. Ces impuretés correspondent à des traces d’hydroxyde de calcium Ca(OH)2 
(2θ = 18° et 34°) mais également de carbonate de calcium CaCO3 (2θ = 29°). Cela confirme le 
fait que CaO s’hydrate et se carbonate très rapidement à l’air libre, d’où la nécessité de partir 
d’une poudre de CaCO3 calcinée in situ avant l’étape de carbonatation.  
II.1.4 Surface spécifique 
La surface spécifique de la poudre de CaO a été mesurée par la méthode BET (Brunauer, 
Emmett et Teller) à partir de l’isotherme d’adsorption du diazote à une température de 77K sur 
un appareil « ASAP 2000 » de Micromeritics. 
Nous avons obtenu une surface spécifique de 8 m2.g-1. A partir de cette valeur, il est possible de 
calculer un diamètre de particules supposées sphériques :  
Équation 27 Cz  6y  4 
avec SBET la surface spécifique, ρCaO la masse volumique de l’oxyde de calcium et d le diamètre des 
particules supposées sphériques. Le diamètre équivalent calculé à partir de SBET est ainsi égal à 
0,23 µm ce qui est certes, différent des résultats de granulométrie, mais logique au vu de la forte 
contribution des plus petits grains à l’aire spécifique. 
II.1.5 Morphologie 
Les observations morphologiques ont été réalisées au microscope électronique à balayage (MEB) 
JEOL FEG 6500. L’oxyde de calcium n’étant pas conducteur, l’échantillon a été placé sur un 
porte échantillon en carbone adhésif et métallisé par une fine couche d’or (de l’ordre de 20 nm) 
par pulvérisation cathodique. Les clichés sont présentés à la Figure 46. 
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Figure 46 : Clichés MEB de différentes zones de la poudre de CaO obtenue par décarbonatation de la 
poudre commerciale de CaCO3, à 800°C durant 1h00 sur le TAG 16, à différents grossissements (a et c) 
x1000 ; (b et d) x5000 et (e) x 8000 et (f) x 10000. 
 
Les Figure 46 (a) et (c) mettent en évidence l’agglomération des particules de CaO (cercles verts). 
La taille de ces agrégats poreux varie entre 10 et 50 µm. Concernant la taille des grains denses, 
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micromètres, ce qui est cohérent avec les résultats de la granulométrie laser et de la mesure de 
surface spécifique.   
II.1.6 Récapitulatif   
La poudre de CaO obtenue après l’étape de décarbonatation de CaCO3 et qui sera donc soumise 
à la carbonatation, présente les principales caractéristiques suivantes :  
- une surface spécifique de 8 m2.g-1 ;  
- la taille des grains denses est de l’ordre de 1 à 3 µm ;  
- la taille des agrégats poreux est de l’ordre de 10 à 50 µm.  
II.2 Obtention des courbes cinétiques : 
analyses thermogravimétriques 
II.2.1 Choix des conditions expérimentales 
Le Tableau 4 rassemble, pour chaque constituant considéré, l’enthalpie standard de 
formation N°  à 298 K, l’entropie standard de formation CN°  à 298 K et la capacité calorifique 
Cp en fonction de la température T (en Kelvin), d’après les données de Knacke et al. [84].  
 °  (kJ.mol-1) °  (J.K-1.mol-1) Cp (J. K-1. mol-1) 
CaCO3 (s)  -1208 93,05 104,52+2,19.10
-2T-2,59.106T -2 
CaO (s) -635 38,21 50,42+4,18.10-3T-8,49.105T -2 
CO2 (g) -394 213,79 51,13+4,37.10
-3T-1,47.106T -2 
 
Tableau 4: Valeurs de H°298, S°298 et Cp pour chaque constituant considéré. 
 
La variation d’enthalpie libre ∆rG° de la carbonatation peut être calculée en fonction de la 
température, ce qui permet de calculer la pression d’équilibre de la transformation, toujours en 
fonction de la température :  
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Équation 28  6  ~  7∆°z)z  
Le diagramme Pe = f(T) présenté sur la Figure 47 permet de déterminer les domaines de stabilité 
de CaO et CaCO3.  
 
Figure 47 : Diagramme d'équilibre thermodynamique du système CaO/CaCO3. 
 
Il est alors possible de choisir le domaine thermodynamique pour réaliser les expériences. L’étape 
de décarbonatation est effectuée sous flux d’hélium à 800°C (point rouge sur la Figure 47). Quant 
à la carbonatation, elle a été réalisée de 450 à 650°C pour des pressions partielles de CO2 variant 
de 2 à 30 kPa (cadre bleu sur la Figure 47).  
II.2.2 Conditions d’analyse 
A. Protocole opératoire  
Afin de procéder au suivi thermogravimétrique de la réaction de carbonatation de l’oxyde de 
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Figure 48 : Schéma de la thermobalance (TAG 16 Setaram) utilisée au cours de l'étude cinétique. 
 
La thermobalance utilisée possède deux fours symétriques, un pour l’échantillon et l’autre pour la 
référence. Le fléau de la balance à compensation magnétique situé dans la tête (partie supérieure) 
soutient 2 crochets portant chacun un creuset en platine (Ø = 1 cm, h = 0,5 cm) aboutissant dans 
un  tube d’alumine venant se loger dans un four. Cette thermobalance permet d’obtenir des 
résultats plus précis qu’avec un appareil ne possédant qu’un four. En effet, les but est de 
compenser les facteurs pouvant perturber la mesure de prise de masse tels que la variation de la 
poussée d’Archimède, les fluctuations éventuelles des débits de gaz ou les turbulences et 
convections dues au chauffage et aux flux de gaz. Néanmoins, il est possible qu’en pratique, il 
existe une légère dissymétrie. 
La plage de mesure de température est de Tambiante à 1700°C. La sensibilité de la balance est de 
0,5 µg et des échantillons jusqu’à 10 g sont analysables.  
Un flux de gaz circule à la pression atmosphérique dans chaque tube de la thermobalance. Il est 
constitué :   
Piège à eau 
PH2O = 2 kPa 
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- du gaz porteur, composé uniquement d’hélium (0,5 L.h-1) lors de la décarbonatation et 
d’un mélange d’hélium et de dioxyde de carbone (0,5 L.h-1 total) lors de l’étape de 
carbonatation ;  
- du gaz auxiliaire composé uniquement d’hélium lors de la décarbonatation et d’un 
mélange d’He, de CO2 et de vapeur d’eau lors de la carbonatation (0,5 L.h
-1 au total). 
Nikulshina et al. [76] ayant mis en évidence un fort effet accélérateur de l’eau sur la 
réaction de carbonatation de CaO, la pression partielle de vapeur d’eau a été fixée à 
0,2 kPa, à l’aide d’un générateur de vapeur d’eau Setaram Wetsys, de manière à être dans 
des conditions reproductibles pour l’ensemble des expérimentations.  
Les débits de tous les gaz sont contrôlés par des débitmètres massiques. Leur pureté est 
répertoriée dans le Tableau 5. 
Gaz Fournisseur Pureté 
He Air liquide Alphagaz 1 
CO2 Air liquide N48 
 
Tableau 5 : Description des gaz 
 
Le protocole opératoire sur le TAG 16 est alors le suivant (Figure 49) : le vide (10-1 Pa) est 
effectué dans la thermobalance qui est par la suite remplie d’hélium (gaz porteur et gaz auxiliaire) 
circulant à un débit total de 2 L.h-1. L’échantillon de carbonate de calcium (Prolabo) est ensuite 
décarbonaté in situ  à 800°C durant une heure sous un flux d’hélium de manière à obtenir l’oxyde 
de calcium avant l’étape de carbonatation. La température est ensuite abaissée à  une vitesse de 
20°C.min-1 à la valeur voulue pour l’expérience, entre 450° et 650°C. Après 15 minutes de 
stabilisation à cette température,  le flux de He/CO2/ H2O, à un débit de 1L.h
-1, est alors 
introduit (gaz auxiliaire) ainsi que le flux He/CO2 pour le gaz de tête (1L.h
-1). La pression partielle 
de CO2 peut ainsi être réglée pour les différentes expériences. Ce protocole est décrit à la Figure 
49 qui présente également l’allure générale des courbes de variation de masse lors de la 
décarbonatation et de la carbonatation.  
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Figure 49 : Conditions d'analyse et allure des courbes cinétiques. 
 
Une fois le mélange réactionnel introduit, le temps « zéro » de l’étape de carbonatation (noté t0 
sur la Figure 49) est considéré à l’instant où la pression partielle de CO2 au niveau de l’échantillon 
atteint 90% de la valeur fixée initialement. Des mesures au spectromètre de masse (Pfeiffer 
Vacuum Thermostar) ont permis d’évaluer ce temps à 5 minutes à partir de l’introduction du 
mélange réactionnel. Durent ce laps de temps, la masse ne varie pas et ce à cause de l’existence 
d’un temps de latence que nous mettrons en évidence au paragraphe C.  
B. Détermination de la masse de l’échantillon - Reproductibilité 
Afin de choisir correctement les conditions expérimentales, il est important de s’assurer que les 
phénomènes de diffusion gazeuse au sein du lit de poudre ne sont pas limitants. Différentes 
masses initiales d’échantillons ont été testées :   50, 10 75 5 mg. 
De plus, afin de tester la reproductibilité des expériences, trois carbonations à 650°C sous 5 kPa 
de CO2 ont été effectuées pour chacune des masses à tester. Les courbes cinétiques α(t) sont ainsi 
présentées à la Figure 50. En faisant l’hypothèse de la pseudo-stationnarité (nous verrons au 
t0 
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chapitre 3, paragraphe III.2.1.A, que cette hypothèse peut être vérifiée expérimentalement), le 
degré d’avancement de la réaction α est calculé à partir de la prise de masse et est donné par :  
Équation 29     ∆j  
avec m, la masse de l’échantillon au temps t, m0, la masse de l’échantillon de CaO juste avant la 
carbonatation (masse mesurée au temps t0) et ∆mth, la variation théorique de masse de 
l’échantillon après carbonatation totale donnée par :  
Équation 30 
∆j  {  {  0,786 
  
Figure 50 : Courbes cinétiques de la carbonatation de CaO à 650°C sous 5 kPa de CO2 pour différentes 
masses initiales de CaCO3 : 5 (rouge), 10 (verte) et 50 mg (bleue). 
 
La Figure 50 montre que la carbonatation est plus lente dans le cas des expériences réalisées avec 
50 mg de poudre, alors que les expériences conduites avec 5 ou 10 mg de poudre se sont 
déroulées à des vitesses similaires. De ce fait, pour la suite de l’étude, nous avons procédé à des 
expériences avec   10 V, cette quantité de poudre permettant de former un lit fin et 
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Remarque : la masse d’échantillon n’a aucun effet sur le temps de latence de la réaction.  
Afin de mieux apprécier la reproductibilité des expérimentations, plusieurs expériences réalisées 
sous 5 kPa de CO2 ont été comparées à celles réalisées sous 30 et 2 kPa de CO2. 
  
Figure 51 : Courbes cinétiques de la carbonatation de l'oxyde de calcium à 650°C sous différentes pressions 
partielles de CO2. 
 
La Figure 51 montre que la reproductibilité des expérimentations à 5 kPa est satisfaisante pour 
notre étude. La poudre initiale de CaCO3 étant très agglomérée, un broyage manuel d’une heure à 
l’aide d’un mortier et d’un pilon en agate a été effectué avant une expérience de carbonatation à 
650°C et 5 kPa de CO2. Aucune différence significative n’est observée entre les échantillons 
broyés et non broyés. Les expériences ont donc été réalisées avec 10 mg de CaCO3 non broyé.  
C. Allure des courbes cinétiques 
La Figure 52 montre l’allure générale des courbes cinétiques α(t) pour une température de 
carbonatation de 500°C et une pression partielle de CO2 de 5 kPa. L’origine de l’axe des temps 
correspond au temps t0 défini précédemment.  
30 kPa 
5 kPa 
5 kPa – échantillon broyé 
2 kPa 
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Figure 52 : Courbe cinétique de la carbonatation de CaO à 500°C (mCaCO3 = 10 mg) et sous une pression 
partielle de CO2 de 5 kPa. 
 
La description de l’allure des courbes cinétiques de carbonatation peut se diviser en trois parties :  
- la première partie correspond à l’existence d’un « temps de latence » τ pendant lequel la 
masse ne varie pas. Celui-ci correspond au temps nécessaire pour que le signal de masse 
se différencie du bruit de fond de la thermobalance, évalué à 5 µg, à partir de t0. 
- la deuxième partie se manifeste par une phase rapide de carbonatation jusqu’à un point de 
cassure correspondant à un ralentissement brusque qui sera appelé par la suite « freinage 
cinétique ». Le degré d’avancement auquel se produit ce freinage cinétique sera noté αfrein ; 
- la troisième partie des courbes part du point de cassure et se prolonge jusqu’à l’obtention 
d’une conversion maximale. 
On note que le degré d’avancement final de la réaction n’atteint jamais la valeur de 1, ce qui 
indique que la carbonatation de CaO n’est pas complète même après 120h de carbonatation à 
650°C sous 5 ou 30 kPa de CO2 (Figure 51). 
Remarque : il est important de préciser que le degré d’avancement final inférieur à 1 n’est pas dû à une 
décarbonatation incomplète de l’échantillon initial de CaCO3. En effet, la perte de masse théorique est de 44% 
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pour la décarbonatation du carbonate de calcium, c’est à  dire 4,4 mg pour un échantillon de 10 mg. On constate 
sur la Figure 49 que cela correspond bien aux pertes de masse atteintes lors de nos expérimentations.  
II.2.3 Résultats expérimentaux : effets des variables 
intensives 
A. Pression partielle de CO2  
L’effet de la pression partielle de CO2 sur la carbonatation de l’oxyde de calcium a été étudié. Les 
courbes cinétiques de la carbonatation de l’oxyde de calcium à 650°C sous différentes pressions 
partielles de CO2  (2 – 30 kPa) sont présentées à la Figure 53. 
  
  
Figure 53 : Courbes cinétiques de la carbonatation de l'oxyde de calcium à 650°C sous différentes pressions 
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Selon la Figure 53, l’augmentation de la pression partielle de CO2 a un effet sur le temps de 
latence τ (première partie de la réaction) qui diminue et sur la vitesse dans la deuxième partie qui 
augmente.   
Les courbes de vitesse de la réaction (dα/dt en fonction du degré d’avancement) sont présentées 
à la Figure 54. On constate que ces dernières peuvent se croiser ce qui signifie que l’effet de la 
pression partielle de CO2 est différent avant et après le freinage cinétique.  
  
Figure 54 : Courbes de vitesse en fonction du degré d'avancement pour la carbonatation de l'oxyde de 
calcium à 650°C sous différentes pressions partielles de CO2. 
 
L’influence de la pression de CO2 est donc complexe car elle joue sur :  
- le temps de latence (donc, nous le verrons dans le chapitre suivant, sur la germination) ;  
- la deuxième partie de la réaction (donc la croissance) ;  
- probablement sur le freinage cinétique.  
Les valeurs des temps de latence ainsi que des αfrein pour chaque pression partielle de CO2 testée 
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P(CO2) (kPa) 2 5 30 
τ (s) 1889 696 249 
αfrein 0,47 0,74 0,66 
 
Tableau 6 : Valeur de τ et de αfrein pour chaque pression partielle de CO2 testée. 
  
Le Tableau 6 indique que le temps de latence τ et le frein cinétique αfrein sont très sensibles à la 
pression partielle de CO2 aux faibles pressions (2 kPa < P(CO2) < 5 kPa), alors que pour les 
fortes pressions (P(CO2) > 5 kPa), ces grandeurs semblent peu dépendantes de la pression 
partielle de CO2.  
B. Température de carbonatation 
L’effet de la température de carbonatation sur la réaction a également été étudié. Les courbes 
cinétiques obtenues entre 450 et 650°C et sous 5  kPa de CO2  sont présentées à la Figure 55.  
 
Figure 55 : Courbes cinétiques de la carbonatation de l'oxyde de calcium à différentes températures et sous 
une pression partielle de CO2 de 5 kPa. 
 
Les courbes cinétiques de la Figure 55 mettent en évidence que :  
Chapitre II. Résultats expérimentaux 
__________________________________________________________________________
 
- dans la première partie, le temps de latence 
carbonatation augmente. Le graphe de la 
semble suivre une loi linéaire en fonction de la température
Figure 56 : Evolution du temps de latence en fonction de la température de carbonatation
 
- dans la deuxième partie, on voit que la température de carbonat
αfrein en la déplaçant vers des 
57, ce facteur augmente également de manière lin
Figure 57 : Evolution de α
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τ augmente lorsque la température de 
Figure 56 montre que cette augmentation 
 ; 
(P(CO2) = 5 kPa). 
ation joue sur la valeur de 
degrés d’avancement plus grands comme le montre
éaire avec la température




 la Figure 
 ;  
 
) = 5 kPa). 
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- Avec la Figure 58, présentant la vitesse dα/dt en fonction de α , on note que la vitesse 
maximale augmente avec la température quand la température passe de 450 à 500°C. En 
revanche, la vitesse maximale est quasiment la même de 500 à 600°C puis diminue pour 
650°C ;  
- dans la troisième partie, le degré d’avancement obtenu après 140 min augmente quand la 
température augmente mais ne dépasse pas α = 0,88 ;  
- l’allure des courbes de vitesse est la même quelle que soit la température de carbonatation.  
 
Figure 58 : Courbes de vitesse en fonction du degré d'avancement pour la carbonatation de l'oxyde de 
calcium sous 5 kPa de CO2 à différentes températures de carbonatation.  
 
II.2.4 Conclusion 
L’étude cinétique isotherme et isobare réalisée en thermobalance symétrique a fait ressortir trois 
phénomènes majeurs dépendant des conditions de pression partielles de CO2 et de température 
de carbonatation :  
- un temps de latence τ. Celui-ci diminue lorsque la pression partielle de CO2 augmente, et 
augmente linéairement avec la température de carbonatation.  
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- le freinage cinétique décrit par le degré d’avancement αfrein auquel ce freinage a lieu. Cette 
valeur dépend de la pression partielle de CO2  établie et augmente de manière linéaire avec 
la température de carbonatation ;  
- le ralentissement dû au freinage cinétique est tel que le taux de conversion n’évolue 
pratiquement plus (conversion < 1) ce qui est à rapprocher des problèmes d’efficacité de 
capture de CO2 évoqués dans le chapitre I.  
 
II.3 Observation des modifications 
morphologiques au cours de la 
transformation 
 
L’étude thermogravimétrique a mis en évidence plusieurs particularités des courbes cinétiques 
dont l’origine doit être expliquée. Dans ce type de réactions hétérogènes, il est important de bien 
décrire les évolutions de morphologie et de texture du solide car elles sont indispensables à la 
modélisation. Ainsi, des caractérisations des solides ont été effectuées à différents degrés 
d’avancement par les méthodes basées sur l’adsorption d’azote (BET, BJH, méthode αs…) et 
complétés par microscopie électronique à balayage.  
Les méthodes par adsorption d’azote nécessitant environ 1 g d’échantillon, les expériences ont dû 
être effectuées dans un four autre que celui de la thermobalance (cf. II.3.1). 
 
Remarque : la mise en fonctionnalité du four ainsi qu’un certain nombre de carbonatations et mesures BET ont été 
réalisés lors du stage IUT de Joseph Lales (avril-juin 2010). 
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II.3.1 Protocole opératoire 
Les échantillons ont été carbonatés et décarbonatés dans un four tubulaire Carbolite CTF 15-75-
610 (Figure 59 (a)) composé d’un tube de chauffe en alumine α de 143 cm de long, 7 cm de 
diamètre et d’un volume de 5503 cm3, de plusieurs résistances chauffantes et d’une régulation 
permettant de programmer des cycles de température. Le four est également équipé d’une pompe 
à palettes permettant d’effectuer un vide primaire dans le tube. Le schéma du dispositif 
expérimental est présenté à la Figure 60.  
 
Figure 59 : (a) Four tubulaire Carbolite (CTF 15 75 610). (b) Creuset en alumine contenant l'échantillon à 
transformer dans le four tubulaire. 
 
 
Concernant l’atmosphère gazeuse, les mêmes mélanges que dans la thermobalance ont été mis en 
place avec une ligne pour le dioxyde de carbone, et deux pour l’hélium, dont l’une passant par un 
générateur de vapeur d’eau (Setaram Wetsys) afin de fixer une faible pression partielle de vapeur 
d’eau (0,2 kPa) lors de la carbonatation. Un rotamètre a été placé en sortie de manière à vérifier le 
débit total (24 L.h-1) et à gérer une légère surpression par rapport à la pression atmosphérique 
pour empêcher tout retour d’air dans l’enceinte. La pureté des gaz est donnée dans le Tableau 5. 
a b 
Chapitre II. Résultats expérimentaux  
___________________________________________________________________________ 
 - 99 - 
 
Figure 60 : Schéma du dispositif expérimental. 
 
Le même protocole opératoire que celui présenté à la Figure 49 a été appliqué aux 
expérimentations en four tubulaire.  
Afin de procéder aux mesures de surface spécifique, entre 4 et 5 g de poudre initiale de CaCO3 
ont été transformés aux cours de ces expériences dans le four tubulaire. L’échantillon est disposé 
dans un creuset en alumine d’environ 10 cm de long et 3 cm de large de manière à obtenir une 
couche de très faible épaisseur (environ 2 mm), et ainsi ne pas être limité par l’apport de CO2, 
tout comme dans la thermobalance (Figure 59 (b)).  
II.3.2 Suivi de l’évolution de la surface spécifique au cours 
de la transformation 
 
La surface spécifique des échantillons a été mesurée par la méthode BET à l’aide de l’appareillage 
décrit au paragraphe II.1.4 
A. Evolution de la surface spécifique de CaO (CaCO3 décarbonaté) à 
800°C  
 
De nombreuses études ont attribué la perte de capacité de captage au fil des cycles de 
carbonatation/décarbonatation au frittage de CaO au cours de l’étape de décarbonatation. Ce 
phénomène dépend des températures de décarbonatation mais également de la composition de 
l’atmosphère d’expérimentation (présence ou non de CO2, de vapeur d’eau,…) [7; 80]. 
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 Nous avons ainsi étudié l’évolution de la surface spécifique de l’oxyde calcium (CaCO3 
décarbonaté à 800°C) en fonction de la durée de décarbonatation (1h00 ; 5h00 et 15h00). Ces 
décarbonatations ont été effectuées via le four tubulaire et dans les mêmes conditions que les 
étapes précédant les expérimentations de carbonatation à savoir sous flux d’hélium à 24 L.h-1. Les 
résultats sont présentés à la Figure 61.  
 
Figure 61 : Evolution de la surface spécifique d’échantillons de CaO (CaCO3 décarbonatés à 800°C), en 
fonction du temps de décarbonatation.  
La Figure 61 indique que la surface spécifique n’évolue quasiment pas lorsque le temps de 
décarbonatation de CaO augmente (environ 8 m2.g-1). Nous n’avons ainsi pas mis en évidence de 
phénomène de frittage de CaO au cours de cette étape, dans nos conditions expérimentales 
comme avaient pu le faire Bouquet et al. [7]. 
B. Etape de carbonatation 
Les échantillons de CaO ont été carbonatés jusqu’à différents degrés d’avancement compris entre 
0 et 0,85, dans le four tubulaire, à 450, 550 et 650°C sous 5 kPa de CO2. Ces degrés d’avancement 
ont été calculés grâce à l’Équation 29. 
La Figure 62 présente pour les trois températures testées, le degré d’avancement en fonction du 
temps de carbonatation.  
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Figure 62 : Degré d'avancement en fonction du temps de carbonatation pour des expérimentations 
réalisées dans le four tubulaire à différentes températures de carbonatation sous 5 kPa de CO2. 
 
Les variations de la surface spécifique en fonction du degré d’avancement sont présentées à la 
Figure 63.  
  
Figure 63 : Evolution de la surface spécifique en fonction du degré d'avancement de la carbonatation à 
différentes températures (450, 550 et 650°C sous 5 kPa de CO2). Les pointillés représentent le degré 
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La surface spécifique des échantillons au tout début de la carbonatation est de l’ordre de 8 m2.g-1. 
Puis une diminution de la surface spécifique se produit  à un degré d’avancement qui dépend de 
la température de carbonatation. On constate alors que plus la température de carbonatation est 
faible, plus le degré d’avancement correspondant au début de la chute de surface spécifique est 
élevé. A partir des courbes de la Figure 63, nous avons déterminé, pour chaque température, un 
degré d’avancement  é  correspondant au degré d’avancement auquel débute la chute de 
surface spécifique. Ces valeurs sont répertoriées, pour chaque température, dans le Tableau 7 qui 
comporte également les valeurs de αfrein déterminées dans les mêmes conditions expérimentales.  
 
 αfrein  é 
450°C 0,22 0,3 
550°C 0,45 0,18 
650°C 0,75 0,05 
 
Tableau 7 : Valeurs de αfrein et   é à 3 températures de carbonatation (P(CO2) = 5 kPa). 
 
Le Tableau 7 met ainsi en évidence que pour une température donnée, les deux degrés 
d’avancement ne sont pas les mêmes. Ceci permet de déduire que le freinage cinétique mis en 
évidence par les résultats thermogravimétriques n’est pas directement corrélé avec la baisse de 
surface spécifique au cours de la réaction de carbonatation de CaO. 
II.3.3 Observation au microscope à balayage électronique 
Afin d’observer les changements morphologiques à l’échelle du grain dense et de l’agrégat durant 
la carbonatation, la microscopie électronique à balayage a été utilisée. La description de 
l’appareillage est présentée au paragraphe II.1.5.  
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A. Changements morphologiques au cours de la carbonatation 
La Figure 64 montre la surface des agrégats carbonatés à 550°C sous une pression partielle de 
CO2 de 5 kPa, jusqu’à différents degrés d’avancement : 0 ; 0,05 ; 0,19 ; 0,36 ; 0,5 ; 0,63 et 0,8. 
 
 
            
 
 
α = 0,05 
α = 0,19 
Grossissement x 1000 Grossissement x 20000 
α = 0 
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Figure 64 : Clichés MEB de plusieurs échantillons à différents degrés d'avancement de carbonatation 
(grossissement 1000 à gauche et 20000 à droite) à 550°C sous 5 kPa de CO2.  
α = 0,5 
α = 0,63 
α = 0,8 
α = 0,36 
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Lorsque le degré d’avancement augmente, la taille des grains denses augmente. De plus il ressort 
nettement des observations à α > 0,5 que la porosité à l’intérieur des agrégats a pratiquement 
disparu. De tels changements ne sont pas surprenant puisque le coefficient d’expansion 
volumique due à la transformation CaO-CaCO3 est très important (le rapport des volumes 
molaires CaCO3/CaO est égal à 2,13). Autrement dit, pour des grains sphériques, si le rayon 
initial est égal à 1 µm, le rayon final atteindra 1,28 µm quand CaO sera totalement transformé en 
CaCO3.  
B. Effet de la température de carbonatation  
Différents clichés MEB d’échantillons carbonatés dans la thermobalance, sous 5 kPa de CO2 et à 
différentes températures de carbonatation (300°C, 550°C et 650°C) sont reportés à la Figure 65. 




a  b  
c  
300°C  
550°C  d  
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Figure 65 : Clichés MEB d'échantillons carbonatés jusqu’à un degré d’avancement de 0,4 sous 5 kPa de 
CO2 à (a-b) 300°C, (c-d) 550°C et (e-f) 650°C. 
 
On remarque ainsi sur la Figure 65, que plus la température de carbonatation augmente, plus la 
taille des pores semble diminuer.  
 
Afin de quantifier les observations faites au microscope électronique à balayage, nous avons 
procédé à des mesures de porosité via les méthodes αs et BJH. 
II.3.4 Etude de la porosité 
Suite aux observations MEB, il apparaît que la carbonatation de CaO conduit à une évolution de 
la porosité au niveau des agrégats. Afin de préciser cette évolution, il est possible de déterminer la 
taille des pores par la méthode BJH (diamètres de pores entre 2 et 50 nm). La méthode αs sera 
utilisée pour caractériser la microporosité, c'est-à-dire les pores de diamètre inférieur à 2 nm. 
L’appareil utilisé est le même que pour les mesures de surface spécifique par la méthode BET, la 
méthode BJH reposant sur l’exploitation des isothermes de désorption, tandis que la méthode αs 
exploite la branche d’adsorption. Les échantillons étudiés ont été obtenus après carbonatation 
dans le four tubulaire jusqu’à des avancements différents, à 450 et 550°C sous 5 kPa de CO2.  
650°C  e  f 
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A. Etude de la microporosité par la méthode αs    
• Méthode αs 
o Principe  
Cette méthode consiste à comparer les volumes adsorbés expérimentalement sur un échantillon à 
ceux adsorbés sur un solide de référence, non poreux. Cette méthode définit un paramètre αs qui 
correspond à [85] :  
Équation 31 
¡  ¢ 
avec V le volume adsorbé à P/P0 (sur le solide de référence) et ¢ le volume adsorbé à 
P/P0 = 0,4 (sur le solide de référence). P correspond à la pression et P0 à la pression de vapeur 
saturante du gaz à la température de l’expérience. 
Le diagramme αs est alors tracé et représente le volume adsorbé expérimentalement en fonction 
du paramètre αs. Trois types de courbes peuvent être obtenus selon les caractéristiques de 
l’échantillon. Ils sont présentés à la Figure 66.  
 
Figure 66 : Différents types de diagrammes αS [85]. 
 
- Le type I correspond à un solide non poreux, le volume adsorbé Vads étant proportionnel 
au volume adsorbé sur le solide de référence (diamètres des pores supérieurs à 
50 nm). La surface spécifique Sα de l’échantillon est estimée à partir de la pente de la 
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droite, connaissant la surface spécifique du solide de référence S0 (2,3 m
2.g-1) et le volume 
V0 adsorbé à P/P0 = 0,4 (0,8 cm
3.g-1) :  
Équation 32 
Cf  C ln¡  
- Le type II correspond à un solide mésoporeux donnant lieu à la condensation capillaire 
(diamètres des pores compris entre 2 et 50 nm). A partir de αS = α0, le volume 
adsorbé sur l’échantillon est supérieur à celui qui serait théoriquement adsorbé sur un 
solide non poreux de même surface spécifique. La pente de la droite (αS < α0) permet 
d’estimer la surface spécifique de l’échantillon. 
- Le type III correspond à un solide microporeux ne donnant pas lieu à la condensation 
capillaire (diamètres des pores inférieurs à environ 2 nm). Lorsque α est inférieur à α0, 
la surface accessible au gaz diminue au cours de l’adsorption, au fur et à mesure du 
remplissage des micropores. A partir de α0 ces pores sont remplis et l’adsorption se 
déroule comme sur le solide de référence. Les trois portions de droite permettent de 
déterminer un certain nombre de grandeur : 
 la pente de la droite 1 permet d’estimer la surface totale de l’échantillon, 
Sα, d’après l’Équation 32. Sα est supérieure à SBET dans le cas d’un solide 
microporeux ;  
 la pente de la droite 2 donne la surface développée par les micropores de 
paramètres αS inférieur à α1. Son ordonnée à l’origine donne le volume des 
micropores, V1 ;  
 la pente de la droite 3 permet d’obtenir la fraction de la surface du solide 
qui n’est pas développée par les pores (Sext). L’ordonnée à l’origine est le 
volume V0 adsorbé dans les pores de paramètre α inférieur à α0. 
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o Résultats  
Nous avons choisi comme solide non poreux de référence, le matériau initial, à savoir la poudre 
commerciale de CaCO3 (n’ayant donc subi ni carbonatation, ni décarbonatation). Le diagramme 
αS a ainsi été tracé pour chaque échantillon carbonaté à différents degrés d’avancement à 450°C 
(Figure 67 (a)) et 550°C (Figure 67 (b)). 
 
 
Figure 67 : Diagrammes αs pour des carbonatations à (a) 450°C et (b) 550°C sous 5 kPa de CO2. 
 
Les Figure 67 (a) et (b) montrent des diagrammes αs qui semblent correspondre à un 
intermédiaire entre les digrammes αS de type I et II présentés à la Figure 66. Cela signifie donc 
que les pores de nos échantillons carbonatés sont compris entre 2 et 50 nm avec également des 
pores de tailles supérieures (> 50 nm).  
a 
b 
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Nous avons également calculé la pente des courbes pour αS < 1 de manière à obtenir, à partir 
l’Équation 32, la surface spécifique Sα des échantillons afin de les comparer avec les surfaces 
spécifiques obtenues par la méthode BET pour chaque température et chaque degré 
d’avancement. Les surfaces spécifiques Sα calculées à partir de l’Équation 32 et les surfaces 
spécifiques obtenues par la méthode BET sont répertoriées pour chaque température et degré 
d’avancement dans le Tableau 8.  
Température (°C) Degré d’avancement α Sα (m
2.g-1) SBET (m
2.g-1) 
450°C 0 9 8,7 
 0,2 9,1 8,2 
 0,22 10,1 9,1 
 0,28 9,6 8,6 
 0,54 7,6 6,9 
 0,62 5,9 5,3 
550°C 0 9 8,7 
 0,12 9,5 8,3 
 0,23 8,6 7,8 
 0,35 7,4 6,7 
 0,7 3,5 3,2 
 
Tableau 8 : Surfaces spécifiques obtenues par la méthode BET (SBET) et à partir de l'Équation 32 (Sα) pour 
des échantillons carbonatés à 450°C et 550°C (P(CO2) = 5 kPa) à différents degrés d’avancement. 
 
Ces valeurs sont représentées en fonction du degré d’avancement à la Figure 68. 
 
 
Figure 68 : Surfaces spécifiques obtenues par la méthode BET (SBET) et à partir de l'Équation 32 (Sα) pour 
des échantillons carbonatés à 450°C et 550°C (P(CO2) = 5 kPa) en fonction du degré d’avancement. 
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Quelle que soit la température de carbonatation, on constate que Sα est toujours supérieure à SBET. 
Nous pouvons donc en déduire qu’au cours de la réaction de carbonatation de CaO, que ce soit à 
450° ou 550°C, la taille des mésopores aurait tendance à diminuer pour devenir ainsi des 
micropores. L’écart entre les deux surfaces spécifiques varie en fonction du degré d’avancement 
et est tracé à la Figure 69.  
 
Figure 69 : Ecart entre Sα et SBET en fonction du degré d'avancement pour des carbonatations à 450°C et 
550°C (P(CO2)=5 kPa). 
 
Pour chaque température, cet écart atteint un maximum à α = 0,15 à 550°C et α = 0,25 pour 
450°C, puis diminue continument au fur et à mesure de l’avancement de la réaction. Cet écart 
correspondrait à la surface poreuse des pores de diamètre compris entre 2 et 50 nm. 
B. Etude de la mésoporosité par la méthode BJH 
La méthode la plus utilisée pour estimer la distribution de taille des mésopores est la méthode 
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• Courbes de distribution des volumes poreux 
Les distributions de volumes poreux ont ainsi été tracées en fonction du diamètre des pores pour 
les échantillons carbonatés à 450°C (Figure 70 (a)) et 550°C (Figure 70 (b)) et pour différents 
degrés d’avancement.  
 
 
Figure 70 : Distribution de volumes poreux d'échantillons carbonatés à différentes degrés d'avancement à 
(a) 450°C et (b) 550°C sous 5 kPa de CO2. 
 
Ces graphes permettent de déduire, de part l’existence d’un maximum de volume poreux pour 
l’échantillon de CaO (degré d’avancement égal à 0), qu’il y aurait une quantité non nulle de 
micropores.  
Afin d’étudier l’évolution du volume total des pores au cours de la réaction, il est nécessaire de se 
pencher sur les courbes des volumes cumulés.  
a 
b 
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• Courbes des volumes cumulés 
Les volumes cumulés ont ainsi été tracées en fonction du diamètre des pores pour les 




Figure 71 : Courbes de volumes cumulées d'échantillons carbonatés à différents degrés d'avancement à (a) 
450°C et (b) 550°C sous 5 kPa de CO2. 
 
A partir de ces courbes, nous avons tracé les volumes poreux totaux en fonction du degré 
d’avancement de la réaction de carbonatation (Figure 72).  
b 
a 
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Figure 72 : Volumes poreux totaux en fonction du degré d'avancement pour des carbonatations à 450°C et 
550°C sous 5 kPa de CO2. 
 
La Figure 72 met en évidence une diminution du volume poreux total au cours de la 
carbonatation de CaO, quelle que soit la température de carbonatation. Cette diminution semble 
similaire et linéaire (courbe verte sur la Figure 72) à 450°C et à 550°C. Ceci confirme ce que l’on a 
pu observer en microscopie électronique à balayage, à savoir une diminution de la taille des pores 
au cours de la carbonatation. En revanche, la température ne semble pas avoir d’effet sur cette 
diminution.  
II.3.5 Conclusion 
Afin de procéder à une étude morphologique de la carbonatation, les transformations ont dû être 
réalisées dans un four tubulaire afin d’obtenir des échantillons de masse suffisante pour les 
caractérisations par les méthodes BET, αs et BJH. Ces analyses ont mis en évidence une 
diminution de la surface spécifique au cours de la carbonatation et ce pour différentes 
températures de carbonatation. Néanmoins, le freinage cinétique ne peut pas être directement 
corrélé avec la diminution de surface spécifique. Quant aux observations au microscope 
électronique à balayage, elles révèlent que la porosité des agrégats semble évoluer (diminution de 
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la taille et de la quantité de pores) et que la taille des grains denses augmente au cours de la 
réaction. Afin de confirmer cette diminution de la porosité au cours de la réaction de 
carbonatation, nous avons également procédé à des analyses BJH. Celles-ci ont ainsi mis en 
évidence quantitativement une diminution du volume poreux total au cours de la réaction, à 
différentes températures de carbonatation. La méthode αS, quant à elle, a permis de montrer que 
le volume des mésopores diminuait lors de la carbonatation, ces derniers devenant alors des 
micropores.  
II.4 Conclusion des résultats 
expérimentaux 
 
Tout d’abord, les analyses thermogravimétriques montrent que les courbes cinétiques de 
carbonatation de CaO peuvent être divisées en trois parties, et ce quelles que soient les conditions 
de température et de pressions partielles de CO2 :  
- dans un premier temps, l’existence d’un temps de latence τ précédent la prise de masse 
due à la carbonatation ;  
- puis une accélération de la prise de masse jusqu’à un brusque freinage cinétique de la 
réaction qui se produit à un degré d’avancement αfrein qui dépend des conditions 
expérimentales ;  
- à partir de αfrein, la vitesse de carbonatation est beaucoup plus lente et de ce fait, même 
après 120 heures d’expérience à 650°C, le degré d’avancement maximal de 1 n’est jamais 
atteint. 
L’effet de la température de carbonatation et de la pression partielle de CO2 sur les deux 
grandeurs τ et αfrein a également été étudié. Il a ainsi été montré qu’une augmentation de la 
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température provoque une augmentation linéaire du temps de latence et de αfrein. Quant à 
l’augmentation de la pression partielle de CO2, celle-ci entraîne une diminution du temps de 
latence et semble conduire à une augmentation de la valeur de αfrein.  
 
Enfin la caractérisation morphologique réalisée à l’aide de la microscopie électronique à balayage 
et des méthodes telles que BET, BJH et méthode αS, met en évidence au cours de la 
carbonatation :  
- une augmentation de la taille des grains ;  
- une diminution de la surface spécifique ; 
- une diminution de la taille des pores ;  
- une diminution du volume poreux total. 
L’augmentation de la taille des grains est attribuée au fort coefficient d’expansion volumique de la 
réaction de carbonatation de CaO (z = 2,13). Ceci entraîne donc une diminution de la taille des 
pores dans les agrégats. Concernant la diminution de la surface spécifique avec le degré 
d’avancement de la carbonatation, elle est liée à la diminution du volume poreux (fermeture des 
pores, en partie, quand le degré d’avancement augmente). Néanmoins, il n’y a pas de corrélation 
directe entre le freinage cinétique (αfrein) et la baisse de surface spécifique (α¤¥¦é ).  
L’évolution de la porosité au cours de la carbonatation se caractérise par une diminution du 
volume poreux total et par la transformation des mésopores  en micropores.  
L’issue de cette étude expérimentale donne maintenant lieu à plusieurs interrogations :  
- Est-ce qu’un modèle à l’échelle du grain dense sera suffisant pour décrire la totalité de la 
réaction de carbonatation ?  
- Quel est le lien entre la diminution du volume poreux et de la taille des pores, et le 
freinage cinétique observé en thermogravimétrie ?   
Le chapitre III va nous permettre de répondre à ces interrogations. 
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Chapitre III. Exploitation 
des résultats et 
modélisation 
 
Dans ce chapitre, nous utiliserons les résultats expérimentaux obtenus au chapitre précédent en 
thermogravimétrie et lors des caractérisations des solides afin de proposer une modélisation la 
plus rigoureuse possible de la réaction de carbonatation de CaO. Ce chapitre étant 
essentiellement consacré à la modélisation, les températures seront dorénavant exprimées en 
Kelvin et non plus (comme dans le chapitre II davantage expérimental) en degré Celsius. 
III.1 Interprétation qualitative des 
caractéristiques cinétiques de la réaction 
 
III.1.1 Temps de latence  
Les résultats expérimentaux présentés au Chapitre II (section II.2.2.C) ont révélé l’existence d’un 
temps de latence τ au cours de la réaction de carbonatation de CaO. Il a été montré au cours 
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d’études précédentes [22; 86] que le temps de latence était lié au processus de germination. En 
effet, la relation entre temps de latence et fréquence surfacique de germination (en nombre de 
germes.m-1.s-1) a pu être déterminée pour la réaction de déshydratation du sulfate de lithium 
monohydraté [22].  
Afin de modéliser au mieux la réaction de carbonatation de CaO, il est donc nécessaire de 
quantifier l’effet des variables intensives, température et pression partielle de CO2, sur le temps de 
latence. 
A. Effet de la pression partielle de CO2  
Comme le montre le Tableau 6 présenté au chapitre II, section II.2.3.A, la pression partielle de 
CO2 a un effet sur la durée du temps de latence. Ainsi plus la pression de CO2 est élevée, plus le 
temps de latence est court. Cette diminution du temps de latence avec la pression est très 
importante lorsque que la pression passe de 2 à 5 kPa de CO2 mais beaucoup moins entre 5 et  
30 kPa.  
Seulement trois pressions partielles de CO2 ont été étudiées en thermogravimétrie à une 
température T0 = 923K. Néanmoins, une loi puissance semble en adéquation avec les points 
expérimentaux, comme le montre la Figure 73. L’évolution du temps de latence avec la pression 
partielle de CO2 semble donc être mathématiquement décrite par la loi suivante :  
 
Équation 33 §¨ )  2,29321. 10«   ,¬¬­N 
 
avec τ en secondes et P en Pa. 
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Figure 73 : Loi puissance décrivant l'évolution du temps de latence en fonction de la pression partielle de 
CO2 pour T0 = 923 K. 
 
B. Effet de la température de carbonatation  
L’effet de la température de carbonatation sur la durée du temps de latence a également été étudié 
à une pression partielle de CO2 P0 = 5 kPa. Nous avions montré au chapitre précédent (section 
II.2.3.B) que cette durée augmente lorsque la température augmente.  
La Figure 74 montre que cette augmentation est linéaire. En effet, l’évolution du temps de latence 
en fonction de la température peut être décrite par une loi linéaire :  
 
Équation 34 § z=)  3,50691=  2540,89 
 
avec τ en secondes et T en Kelvin.  
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Figure 74 : Loi linéaire décrivant l’évolution du temps de latence en fonction de la température de 
carbonatation pour P0 = 5kPa. 
 
 La loi linéaire de l’Équation 34 est ainsi en bonne adéquation avec les points obtenus 
expérimentalement à différentes températures de carbonatation.  
C. Loi d’évolution du temps de latence en fonction de la 
température et de la pression partielle de CO2 
A partir des Équation 33 et 34, il est possible d’établir une loi décrivant l’évolution de τ en 
fonction de la température et de la pression partielle de CO2. L’Équation 35 a été vérifié à la 
Figure 75. On constate un bon accord entre points expérimentaux et la nappe d’évolution du 
temps de latence en fonction de la température et la pression partielle de CO2 tracée grâce à 
l’Équation 35.  
 
Équation 35 §=, )  § z=) K  § ¨)  §¨)) 
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Figure 75 : Comparaison des temps de latence expérimentaux et calculés à partir de l'Équation 35, en 
fonction de la température de carbonatation et la pression partielle de CO2. 
 
III.1.2 Freinage cinétique (αfrein)  
Nous avons vu au chapitre II que les courbes cinétiques α(t) de la carbonatation de CaO 
présentaient deux caractéristiques particulières.  
Hormis le temps de latence dont nous venons de voir la dépendance avec la pression partielle de 
CO2 et la température, les courbes cinétiques font également apparaître un fort ralentissement de 
la réaction. Cette importante diminution de la vitesse de carbonatation apparaît à un degré 
d’avancement noté αfrein.  
Nous allons maintenant déterminer l’évolution de αfrein avec la pression partielle de CO2 et avec la 
température.  
Le degré d’avancement noté αfrein a été déterminé à partir des courbes α = f(t) à différentes 
températures et pressions partielles de CO2, comme montré à la Figure 52 du chapitre II 
paragraphe II.2.2.C. L’erreur estimée sur les valeurs de αfrein est de  0,05.  
X    Points expérimentaux  
― Loi  §=, )  § z=) K § ¨)  §¨)) 
+
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A. Evolution de αfrein avec la pression partielle de CO2  
L’évolution du degré d’avancement correspondant au freinage cinétique en fonction de la 
pression partielle de CO2 a également été mise en évidence et est présentée au Tableau 6 : le degré 
d’avancement (αfrein) augmente lorsque la pression partielle passe de 2 à 5 kPa et tend à diminuer 
de 5 à 30 kPa (Figure 76). 
B. Evolution de αfrein avec la température de carbonatation 
L’effet de la température de carbonatation sur le degré d’avancement correspondant au frein 
cinétique a également été étudié. Nous avons montré au chapitre précédent (section II.2.3.B) que 
cette valeur augmentait lorsque la température augmentait. 
La Figure 76 montre que cette augmentation est linéaire. En effet, l’évolution de αfrein en fonction 
de la température peut être décrite par une loi linéaire de type :  
Équation 36 mgBp  2,552. 10O=  1,615 
avec T en Kelvin.   
 
Figure 76 : Loi linéaire décrivant l’évolution de  αfrein correspondant au freinage cinétique en fonction de la 
température de carbonatation pour P(CO2) = 5 kPa (les points à 2 et 30 kPa ont également été placés sur le 
graphe).  
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Ce résultat illustre le fait que plus la température de carbonatation augmente, plus le freinage 
cinétique a lieu à un degré d’avancement important. 
III.1.3 Interprétation 
Le temps de latence τ et le degré d’avancement correspondant au freinage cinétique αfrein varient 
linéairement avec la température de carbonatation. A l’heure actuelle, nous n’avons pas trouvé de 
théorie capable d’expliquer un comportement semblable. En effet il est généralement admis que 
l’inverse du temps de latence est proportionnel à la vitesse de germination [22]. 
Nous nous baserons dans la suite sur le fait que plus la température est élevée, plus le temps de 
latence est grand. Concernant le freinage cinétique, aucun cas semblable n’a été reporté à notre 
connaissance. On peut citer néanmoins qu’un tel blocage a été observé dans le cas de la réaction 
entre CaO et la vapeur d’eau [28]. Des observations de la morphologie des échantillons avant et 
après blocage cinétique ont permis d’attribuer l’origine du blocage à un mode de croissance 
privilégié de l’hydroxyde de calcium autour des grains de CaO. Pour la réaction de carbonatation 
de CaO, nous avons observé une évolution de la morphologie des agrégats due à une diminution 
de la taille des pores. Cependant, rien ne permet d’expliquer que αfrein varie linéairement avec la 
température.  
De manière qualitative, nous allons considérer un agrégat poreux dans deux cas distincts selon 
que la température de carbonatation est « basse » ou « haute », et les comparer. Il est utile de 
rappeler que la transformation conduit à un accroissement du volume des grains du fait des 
différences de volume molaire entre CaCO3 et CaO (z = 2,13). Il en résulte nécessairement des 
modifications de la taille des pores au niveau de l’agrégat.  
La Figure 77 illustre ces deux situations extrêmes.  
A « basse température », le temps de latence est faible. Ceci implique donc une germination 
rapide. Ainsi, et cela associé au fait que le coefficient de diffusion de CO2 dans les pores est 
moins élevé qu’à haute température, les grains périphériques vont germer plus vite que les grains 
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situés au cœur de l’agrégat. La croissance de CaCO3 va donc pouvoir entraîner la formation d’une 
« coquille » dense provoquant alors le blocage de la carbonatation pour des avancements petits 
(αfrein petit).  
En revanche, à « haute température », le coefficient de diffusion de CO2 est plus élevé, les 
molécules de CO2 diffusent plus rapidement au sein de l’agrégat. De ce fait, l’ensemble des grains 
de l’agrégat peuvent germer « en même temps » et la croissance de CaCO3 a lieu de manière 
uniforme dans l’agrégat. Le freinage cinétique a lieu ainsi plus tardivement (αfrein plus grand) qu’à 
basse température.  
Cette interprétation qualitative des phénomènes de diffusion et de réaction au sein d’un agrégat 
permet d’expliquer les tendances observées expérimentalement en raisonnant sur une 
compétition entre la diffusion de CO2 dans les pores et la germination. Bien évidemment une 
description plus réaliste de ces phénomènes doit faire intervenir la loi de vitesse de 
transformation de CaO à l’échelle des grains élémentaires, ainsi que le couplage avec la diffusion 
des molécules de CO2 dans les pores. Cette modélisation fait l’objet de la partie suivante.  
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III.2 Modélisation 
 
Afin de modéliser la carbonatation de CaO, nous nous sommes basés sur des hypothèses de 
cinétique hétérogène évoquées au chapitre I, paragraphe I.3.2.B, à savoir l’hypothèse de pseudo-
stationnarité et l’hypothèse de l’étape limitante. Nous allons commencer par présenter les tests 
expérimentaux permettant de vérifier ces hypothèses. L’interprétation des résultats obtenus 
servira de point de départ à la détermination d’un modèle cinétique de transformation à l’échelle 
des grains de CaO. Dans une dernière partie sont présentées des simulations numériques de la 
transformation d’un ensemble d’agrégats poreux au moyen du logiciel CIN 4.   
III.2.1 Hypothèses de modélisation et vérifications 
expérimentales 
A. Hypothèse de pseudo-stationnarité 
• Principe  
Comme nous l’avons vu dans le chapitre I, paragraphe I.3.2.B, la pseudo-stationnarité correspond 
à la non-accumulation des intermédiaires réactionnels pouvant intervenir dans une réaction. Elle 
est également établie si les dimensions des zones réactionnelles évoluent peu au cours du temps. 
Cela se traduit par la condition mathématique suivante :  
Équation 37 
®¯ 4LH)45 G 0 
où nXi est la quantité de matière de l’espèce Xi et s l’aire de la surface interfaciale.  
La vérification expérimentale de cette hypothèse peut être réalisée en mesurant la vitesse d’une 
réaction par deux techniques différentes comme la thermogravimétrie et la calorimétrie [24]. 
Dans le cas d’un régime pseudo-stationnaire, le rapport entre les valeurs des vitesses mesurées 
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doit être indépendant du temps. En effet, si 
l∆)l  est la vitesse de variation de masse et l°l  le flux 
de chaleur, quel que soit le temps t, ou le degré d’avancement, ce rapport s’écrit :    
Équation 38 4∆)454±45 
{∆  
où ∆H est la variation d’enthalpie de la réaction de carbonatation, et MG et νG sont 
respectivement la masse molaire et le coefficient stœchiométrique de CO2 (soit MG = 44 g.mol
-1 
et νG = 1) 
• Conditions opératoires 
Pour réaliser ce couplage thermogravimétrie/calorimétrie, une thermobalance symétrique 
SETARAM TAG 16 équipée d’une canne d’analyse thermique différentielle (ATD) et d’une 
canne fantôme, a été utilisée. Elle permet d’acquérir simultanément les deux signaux souhaités. 
Des creusets en alumine de 5 mm de diamètre et de 10 mm de hauteur ont été utilisés. Nous 
avons procédé aux analyses avec environ 5 mg de poudre de CaCO3. 
L’installation de génération du mélange gazeux est similaire à celle détaillée à la Figure 48. La 
seule différence réside au niveau du flux de gaz auxiliaire arrivant au dessus de l’échantillon dans 
cette configuration et non en-dessous comme cela est le cas pour la thermobalance utilisée pour 
l’étude thermogravimétrique. Le protocole opératoire est le même que celui présenté à la Figure 
49. Les carbonatations ont été réalisées en conditions isotherme et isobare pour une gamme de 
température comprise entre 723 et 823 K, et pour des pressions partielles de CO2 de 5 et 30 kPa.  
• Vérification de l’hypothèse de pseudo-stationnarité 
Afin d’étudier les expériences de couplage, la technique d’exploitation utilisée pour juger de la 
proportionnalité entre la vitesse de prise de masse et le flux de chaleur est la suivante :   
 représentation sur un même graphe du flux de chaleur et de la vitesse de prise de masse 
en fonction du temps ;  
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 détermination du rapport d’échelle permettant de faire correspondre les deux courbes 
[24]. 
L’hypothèse de pseudo-stationnarité a ainsi été vérifiée dans les conditions suivantes : 723 K – 
5 kPa (a) ; 773 K – 5 kPa (b) ; 823 K – 5 kPa (c) et 723 K – 30 kPa (d) 
Les graphes portant le flux de chaleur et la vitesse de prise de masse en fonction du temps sont 
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Figure 78 : Flux de chaleur et vitesse de prise de masse en fonction du degré d'avancement pour la 
carbonatation de l'oxyde de calcium à (a) 723 K et sous 5 kPa de CO2, (b) 773 K - 5 kPa de CO2, (c) 823 K - 
5 kPa de CO2 et (d) 723 K - 30 kPa de CO2. 
 
Quelles que soient les conditions de température et de pression partielle de CO2 choisies, les 
courbes de vitesse de prise de masse et du flux de chaleur sont superposables en fonction du 
temps. En conclusion, l’affinité orthogonale des deux signaux indique que nous sommes en 
présence d’un régime cinétique pseudo-stationnaire sans accumulation d’espèces intermédiaires 

















Chapitre III. Exploitation des résultats et modélisation  
___________________________________________________________________________ 
 - 129 -
B. Hypothèse de l’étape limitante (test du Sm) 
L’hypothèse de pseudo-stationnarité étant validée, il est possible de vérifier si la vitesse de 
réaction peut être décomposé en un produit de deux fonctions, tel que « Sm » [24; 30; 23].   
• Principe  
Comme il a été vu au chapitre I, paragraphe I.3.2.B, afin de modéliser correctement les  réactions 
faisant intervenir à la fois la germination et la croissance, il est possible d’utiliser l’équation 
générale rappelée ci-dessous :  
Équation 39 445  @²5, 	) 
où  est la réactivité surfacique de croissance qui dépend des variables thermodynamiques 
(température, pression partielle de CO2) et s’exprime en mol.m
-2.s-1 et Sm la fonction d’espace 
(m2.mol-1), qui caractérise l’étendue de la zone réactionnelle de ou des étape(s) limitante(s) et 
dépend du temps.  
Pour vérifier expérimentalement si la vitesse de la réaction peut s’écrire sous la forme d’un 
produit de deux fonctions selon l’Équation 39, il existe un test expérimental dit du  « Sm » [23]. 
Il fait appel à la méthode des décrochements [87] qui consiste à modifier brusquement, à un 
instant donné, une variable intensive, telle que la température de carbonatation d’une valeur Y1 à 
Y2, toutes les autres variables étant maintenues constantes.  
 
Figure 79 : Principe du test du Sm (d’après [24]). 
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Ce décrochement de Y1 à Y2 est réalisé à différents temps, par exemple ta et tb (Figure 79). On 
détermine avant et après chaque décrochement la vitesse de la réaction et ce pour les différentes 
expériences.  












































Si la vitesse de réaction peut s’écrire sous la forme de l’Équation 39, alors à chaque temps ti, le 
rapport de la vitesse après décrochement (« à droite ») sur la vitesse avant décrochement (« à 
gauche ») peut s’écrire : 
à ta  <  ³´µ´¶·´¸¯¶¹³´µ´¶·º»¼½¾¹  ¿À)¡Á»)¿ÀÂ)¡Á»)  ¿À)¿ÀÂ) 
à tb <}  ³´µ´¶·´¸¯¶¹³´µ´¶·º»¼½¾¹  ¿À)¡ÁÃ»)¿ÀÂ)¡ÁÃ)  ¿À)¿ÀÂ) 
Si le rapport des vitesses ne dépend pas du temps (Ra = Rb), alors le test est vérifié et la vitesse 
pourra donc s’écrire selon l’Équation 39. On notera de manière générale :  
Équation 40 
<  @AN)@AÄ) 
La validation de ce test est très importante puisque la plupart des modèles cinétiques de 
transformation des solides sont basés sur l’approximation de l’étape limitante et donc sur 
l’Équation 39.  
Si  le système est pseudo-stationnaire,  la vérification de cette hypothèse permet de considérer 
que la réaction est une suite d’étapes élémentaires dont l’une d’elles impose sa vitesse à la 
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réaction. La réactivité surfacique de croissance  est alors indépendante du temps. C’est la 
fonction Sm (t) qui permet de décrire l’allure de la vitesse en fonction du temps. 
L’avantage de cette méthode des décrochements est qu’elle permet d’étudier la vitesse et 
d’accéder à des rapports de réactivité surfacique de croissance, quelles que soient l’histoire de 
l’échantillon, la reproductibilité des expérimentations ou la complexité de la fonction d’espace 
(cas des transformations où la germination et la croissance sont en compétition).  
• Conditions d’analyse et résultats 
Les expériences permettant d’effectuer ce test ont été réalisées sur le TAG 16 de Setaram 
présenté à la Figure 48. Le protocole suivi est le même que celui décrit à la Figure 49.  
La méthode des décrochements a été appliquée au cours d’expériences débutant à T1. La 
température de consigne a ensuite été augmentée de T1 à T2 telle que T2 = T1 + 15 K.  Ce test a 
alors été effectué dans plusieurs conditions de températures et de pressions partielles de CO2 qui 
sont répertoriées dans le Tableau 9. 
P(CO2) (kPa) T1 (K) T2 (K) 
5 723 738 
5 748 763 
5 773 788 
5 798 813 
5 823 838 
30 723 738 
 
Tableau 9 : Conditions expérimentales choisies pour le test du Sm. 
 
Les décrochements ont été réalisés à différents degrés d’avancement. Les vitesses avant et après 
décrochements ont été prises comme indiqué à la Figure 80, à savoir juste avant le changement 
de température et au somment de « l’over-shoot » provoqué par le changement de température 
(soit un décrochement de température de 18 K).  
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Figure 80 : Vitesses déterminées avant et après chaque décrochement en température
 
Les rapports des vitesses après et avant décrochement en fonction du degré d’avancement, pour 
tous les décrochements du Tableau 9 sont représentés à la 
La Figure 80 met en évidence un écart du degré d’avancement entre le début et la fin du 
décrochement. De ce fait, les valeurs des degrés d’avancement 
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Figure 81 : Résultats du test du Sm pour les décrochements en température réalisés à P(CO2) = 5 kPa (a, 
c-f) et P(CO2) = 30 kPa (b). Les températures indiquées sur les graphes sont les températures T1 
répertoriées dans le Tableau 9. 
 
Quelles que soient les conditions de pressions partielles de CO2 ou de température, le rapport des 
vitesses n’est pas constant sur toute la plage de degré d’avancement explorée, soit de 0 à 0,7. 
Compte tenu du blocage cinétique, il n’a pas été possible d’effectuer des décrochements dans le 
domaine de degré d’avancement de 0,7 à 1. De manière générale, il est possible de distinguer  
trois domaines comme le montre la Figure 82 : le premier domaine (I), où le rapport R semble 
723 K – 5 kPa 
723 K – 30 kPa 
748 K – 5 kPa 773 K – 5 kPa 
798 K – 5 kPa 823 K – 5 kPa 
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être constant, le second (II) où le rapport décroît très fortement pour atteindre une valeur 
minimale Rmin (auquel correspond un degré d’avancement αRmin) puis augmente, et enfin le dernier 
domaine (III) où le rapport devient à nouveau constant à une valeur différente de celle du 
domaine (I). On peut donc en déduire qu’il n’y a pas une seule étape limitante sur la plage de 
degré d’avancement explorée. Le fait que le test du Sm peut être considéré comme valide dans 
les domaines I et III (rapport des vitesses constant dans les deux cas) indique que la cinétique de 
la réaction est régie par une étape limitante dans chaque domaine. Mais la valeur de R étant 
différente, l’étape limitante dans le domaine I n’est pas identique à celle dans le domaine III. 
 
Figure 82 : Illustration des trois domaines mis en évidence par le test du Sm (T0 = 823 K et 
P(CO2) = 5 kPa).  
 
De plus, dans les domaines (I) et (III), la valeur de R est supérieure à 1, ce qui signifie que la 
température a un effet accélérateur sur la réaction. En revanche, dans le domaine II, les valeurs de 
Rmin obtenues sont inférieures à 1 quelles que soient les conditions expérimentales (Figure 82). 
Ceci implique qu’une augmentation de température de 15 K a un effet inhibiteur sur la réaction 
ou un effet « anti-Arrhenius ».  
Rmin (823) 
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Il est également intéressant de comparer les valeurs de αfrein avec les valeurs de αRmin, comme nous 
avions pu le faire au chapitre II, paragraphe II.3.2.B entre αfrein et αSspé. Nous en avions ainsi 
déduit que la diminution de la surface spécifique au cours de la réaction n’était pas à l’origine du 
freinage cinétique. Les valeurs de αfrein et αRmin ont été tracées en fonction de la température de 
carbonatation à la Figure 83.  
 
Figure 83 : Comparaison entre αfrein et αRmin en fonction de la température de carbonatation. 
 
On constate ainsi que les valeurs des deux degrés d’avancement sont très similaires. Ces résultats 
confirment bien le fait que le freinage cinétique n’est pas dû à la diminution de surface spécifique.  
En effet, αRmin  ne varie qu’avec les conditions de pression et de température car il est lié à la 
fonction  (T,P) uniquement. Quant à αSspé, il est lié à la fonction d’espace Sm. Or le test du 
« Sm » prouve que cette fonction n’est pas la seule à être affectée (dans l’Équation 39) par les 
décrochements en température et que ces derniers ont aussi un effet sur la fonction réactivité de 
croissance surfacique .  
 
De manière à expliquer les phénomènes mis en relief par ce test cinétique, notamment l’effet 












■ : αRmin 
♦ : αfrein 
673             723            773           823           873            923            973 
Température (K) 
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spécialement à l’écart entre les conditions expérimentales et les conditions d’équilibre 
thermodynamique.  
III.2.2 Interprétations  
Dans le paragraphe précédent, nous avons pu mettre en évidence un effet ralentisseur de 
l’augmentation de température et ainsi un effet anti-Arrhenius. Deux phénomènes peuvent être à 
l’origine de ce phénomène [88] :  
- l’énergie d’activation apparente négative ;  
- le terme d’écart à l’équilibre.  
A. Interprétation qualitative de l’effet anti-Arrhenius 
Comme nous l’avons vu au chapitre II, paragraphe II.2.2.C, la carbonatation de CaO est une 
réaction mettant en jeu deux processus : la germination et la croissance. De manière générale,  
est liée à la croissance, exceptée si la germination est lente et la croissance instantanée. Ce dernier 
cas ne concerne pas la carbonatation de CaO, de ce fait nous pouvons relier  à la croissance. 
Dans la mesure où le processus de croissance est concerné, il est intéressant de rappeler qu’un 
mécanisme de croissance peut être décomposé en une séquence d’étapes élémentaires : 
adsorption, réactions interfaciales et diffusions faisant intervenir les éléments de structure des 
réseaux cristallins, les gaz réactifs et produits, et des intermédiaires réactionnels tels que les 
espèces adsorbés et les défauts ponctuels. Sans entrer dans les détails du mécanisme de croissance 
de CaCO3, il est possible de représenter les étapes d’adsorption ou les réactions interfaciales par 
l’étape élémentaire suivante :  
Réaction 3 
Å ÆÇÇ È Å ÆÉÉ 
où Xj et Xk sont des espèces chimiques (intermédiaires réactionnels, réactifs, produits) et βj et βk 
les coefficients stœchiométriques correspondants qui sont aussi les ordres cinétiques respectifs 
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des espèces chimiques, la réaction étant supposée élémentaire. Si la Réaction 3 est supposée être 
l’étape limitante de la croissance, la fonction réactivité surfacique de croissance  peut être 
exprimée grâce à l’Équation 41 :  
Équation 41 
@  ÊB ËÇÌÍ  ÊBW ËIÉJÌÎ 
où ki est la constante cinétique de l’étape i et k
’
i celle de l’étape opposée (ki et ki’ suivent la loi 
d’Arrhenius). L’Équation 41 peut s’écrire :  
Équation 42 






Si l’étape limitante est une diffusion à l’état solide d’un intermédiaire réactionnel Y, la fonction 
réactivité surfacique de croissance est donnée par [36] :  
Équation 43 @  À ∆ÐÀ]  
où DY est le coefficient de diffusion de l’espèce Y, ∆CY est la différence de concentrations en Y 
des deux côtés de la couche diffusionnelle, et l0 est une longueur prise égale à 1 m de manière à 
respecter l’unité de  (en mol.m2.s-1). De plus, comme en cinétique homogène, le fait qu’une des 
étapes élémentaires du mécanisme soit supposée limitante implique que toutes les autres étapes 
soient à l’équilibre (dans le cas de la diffusion, cela se traduit par ∆CY = 0). Pour chacune des 
étapes non limitantes, il est donc possible d’écrire la constante d’équilibre en fonction des 
concentrations des espèces impliquées dans l’étape réactionnelle considérée. Cela permet 
d’obtenir un ensemble d’équations dont les inconnues sont les concentrations des espèces 
intermédiaires. En général, un tel système d’équations peut être résolu, conduisant alors à 
l’expression finale de , qui est exprimé ci-dessous pour la carbonatation de CaO :   
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Équation 44 
@  ÊB ËÇÌÍ Ñ1  Òr
Ó
Ä Ô6 Õ 
dans laquelle le terme  Ö1  × Ø¨Ù¹ÚØ¨Ù¹ÛÜÝ
Ä Ô6 Þ représente l’écart à l’équilibre avec  r
 la pression 
partielle expérimentale de CO2 et   est la pression d’équilibre de la réaction de carbonatation 
(elle est l’inverse de la constante d’équilibre de la réaction globale et dépend uniquement de la 
température), et λ est le « coefficient multiplicateur » qui dépend seulement de l’étape limitante 
considérée, la combinaison linéaire des différentes étapes élémentaires devant permettre de 
retrouver la réaction bilan ( soit pour la réaction de carbonatation : CaO + CO2 = CaCO3).  
En combinant l’Équation 40 et l’Équation 44, l’expression du rapport R des vitesses 
correspondant à un décrochement en température devient :  
Équation 45 
<  ßÊB ∏ÇÌÍàlgoB ßÊB ∏ÇÌÍàhkij 










où (  )droite et (  )gauche correspondent respectivement à la pression d’équilibre en CO2 
après et avant le décrochement (la pression partielle expérimentale r
 ne changeant pas lors du 
décrochement).  
 
En fait, les valeurs de   avant et après les décrochements en température sont fixées par la 
température expérimentale. La masse d’échantillon dans le creuset d’analyse de la thermobalance 
étant faible et le système étant maintenu à la température de carbonatation pendant 15 minutes 
avant l’introduction de CO2, la température est supposée peu varier au sein de la poudre du fait 
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de l’exothermicité de la réaction. Ainsi, la diminution de R jusqu’à des valeurs inférieures à 1 peut 
être due à l’existence de gradients de pression de CO2 à l’intérieur des pores dans les agrégats.  
 
 
Figure 84: Schématisation du système grains/agrégats et du gradient de pression. 
 
Ceci est illustré par la Figure 85 ((a) et (b)) qui représente la courbe de la pression d’équilibre 
( ) en fonction de la température. La pression partielle expérimentale (r
) de CO2  a été 
reportée sur ces diagrammes en considérant deux cas : la Figure 85 (a) correspond à la pression 
réelle fixée dans le mélange gazeux, et donc à la pression partielle en CO2 à l’entrée d’un pore, par 
exemple 5 kPa (périphérie de l’agrégat), tandis que pour la Figure 85 (b) , nous avons considéré 
une valeur de pression partielle beaucoup plus faible, par exemple 0,4 kPa. Ces valeurs arbitraires 
ont été choisies pour illustrer l’impact du terme d’écart à l’équilibre sur le résultat d’un 
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Figure 85 : Courbe d'équilibre thermodynamique de la carbonatation de CaO portant P(CO2)eq en fonction 
de la température. P(CO2)exp est considérée à l'entrée (a) et au fond (b) d'un pore. 
 
La Figure 85 (a) montre que dans le premier cas (zone externe des agrégats), PCO2
exp est fixée par 
les conditions expérimentales dans le flux de gaz de la thermobalance. A l’intérieur de l’agrégat, la  
pression partielle de CO2 est inférieure à PCO2
exp du fait de la diffusion dans les pores et de la 
consommation de CO2 par la réaction.  
Température (K) 
Température (K) 
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Avant le décrochement en température, la r
 au fond d’un pore (zone interne de l’agrégat) doit 
donc être plus proche de la courbe d’équilibre que r
 à l’extérieur (zone externe de l’agrégat) et 
peut atteindre quasiment la valeur â ãlgoB après le décrochement en température. Donc, au 
fur et à mesure que la réaction progresse et que CO2 est consommé au sein d’un agrégat, on 
s’attend à ce que le rapport 
 r
 ë  augmente lors du décrochement.  
Ainsi, en extrapolant au comportement des agrégats de CaO et en admettant que 
ßÉ¯ ∏®ÍìÍà´¸¯¶¹ ßÉ¯ ∏®ÍìÍàº»¼½¾¹ 
reste très supérieur à 1, des valeurs de R inférieures à 1 (domaine II de la Figure 82)  pourraient 
correspondre à des conditions de pression partielle locale de CO2 voisines des conditions 
d’équilibre après décrochement, c'est-à-dire vérifiant la condition suivante :  
Équation 46 
1  Öâ ãlgoBr
 Þ




Donc avec un rapport  
³ Ø¨Ù¹Ú ·´¸¯¶¹Ø¨Ù¹ÛÜ  plus proche de 1 que 
³ Ø¨Ù¹Ú ·º»¼½¾¹
Ø¨Ù¹ÛÜ . 
La condition de l’Équation 46 serait alors satisfaite au niveau de la zone interne de l’agrégat 
expliquant la diminution des valeurs de R à des valeurs inférieures à 1. 
 
Evidemment, ceci est une description qualitative et très simplifiée de ce qui se passe réellement 
à l’échelle de l’agrégat : le transport et la consommation de CO2 et les gradients de températures 
dus à l’exothermicité de la réaction (-179 kJ.mol-1) doivent également être considérés, ainsi que 
leurs variations avec le temps et l’espace, afin d’avoir une validation quantitative de tous les 
phénomènes. C’est ce que nous verrons au paragraphe III.2.3. 
Nous venons de voir que dans le deuxième domaine de la réaction, il n’est pas possible de 
considérer une étape élémentaire limitant la vitesse de carbonatation, et qu’il est nécessaire de 
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prendre en compte à la fois la réaction chimique au niveau du grain, mais également les 
phénomènes de transferts de matière et de chaleur. 
Au contraire, dans les domaines (I) et (III), le test du Sm nous a montré que la vitesse de 
réaction pouvait être déterminée par celle d’une des étapes élémentaires du mécanisme 
réactionnel. Néanmoins, cette étape limitante n’est certainement pas la même dans les deux 
domaines (I) et (III) puisque la valeur du rapport R est différente dans ces deux domaines.   
Dans le domaine (I), les gradients de pression partielle de CO2 dans les agrégats sont faibles. Tous 
les grains de CaO dans l’agrégat peuvent être considérés comme étant à la même température et 
la diffusion de CO2 dans l’espace poreux est rapide. Nous pouvons en première approximation 
utiliser dans ce domaine un modèle de transformation de grains denses dans des conditions 
isothermes et isobares.  
Dans le domaine (III), l’étape limitante est différente. Au fur et à mesure que les grains de CaO se 
transforment, l’espace poreux diminue (cf. chapitre II) ; ceci va entraîner la fermeture de la 
porosité à la périphérie des agrégats, avec formation d’une « coquille » dense de CaCO3 
empêchant le transport de CO2 en phase gaz [83]. Il faut alors envisager la diffusion de CO2 aux 
joints de grains ou dans le volume de CaCO3 sous forme de défauts ponctuels. 
B. Conclusion  
Sur l’ensemble du domaine de degrés d’avancement α exploré, le test du Sm a permis de 
montrer qu’il existe trois domaines cinétiques distincts conduisant aux premières conclusions 
suivantes :  
- peu après l’établissement des conditions expérimentales, tous les grains de l’agrégat sont 
dans les mêmes conditions de température et de pression partielle de CO2. Ils se 
comportent donc tous de la même manière et la réaction débute à l’échelle du grain dense 
avec une vitesse déterminée par une étape limitante du mécanisme de croissance. La plage 
des degrés d’avancement correspondants varie de [0-0,15] à [0-0,4] quand la température 
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augmente de 723 à 823 K. C’est dans ce domaine que nous pourrons étudier le modèle de 
transformation à l’échelle des grains denses (cf. paragraphe III.2.3). 
- Au fur et à mesure que la réaction progresse, la taille des grains augmente du fait du 
coefficient d’expansion volumique ce qui entraîne une diminution de la taille des pores. 
Les molécules de CO2 ont donc de plus en plus de mal à atteindre l’intérieur des agrégats, 
ce qui va entraîner une baisse de la pression partielle de CO2 au fond des pores (le CO2 
présent est consommé par la réaction). La vitesse devient donc limitée par l’apport de 
CO2 au fond des pores. Dans ce domaine, il sera alors nécessaire de prendre en compte 
en plus de la réaction à l’échelle des grains denses (comme dans le premier domaine), le 
transport de CO2 dans la porosité des agrégats ainsi que le transfert de chaleur. Cette 
modélisation incluant ces phénomènes chimiques et physiques sera détaillée dans la 
section III.2.4. 
- Enfin dans le troisième et dernier domaine, les grains situés dans la zone externe de 
l’agrégat ont réagi et la porosité s’est fermée. Il s’est donc formé une coquille dense de 
CaCO3 à la périphérie des agrégats. Afin d’atteindre le cœur des agrégats, CO2 doit donc 
diffuser à travers cette coquille de CaCO3  (soit en volume, soit aux joints de grains). La 
modélisation consisterait à un modèle de croissance dont la vitesse serait contrôlée 
probablement par la diffusion de CO2 à travers la couche de CaCO3. Compte tenu des 
faibles vitesses observées, nous n’aborderons pas l’étude de ce domaine dans la suite.   
Enfin, nous avons pu confirmer grâce au test expérimental du « Sm » que la diminution de la 
surface spécifique, généralement désignée comme étant responsable de la perte de capacité de 
capture de CO2 par CaO est  une conséquence de l’ensemble du processus et non la cause.  
 
Nous avons vu dans le premier domaine que la vitesse était gouvernée par une étape limitante de 
croissance. Les paragraphes suivants présentent le choix du modèle de transformation des grains 
denses, ainsi que la description de ce modèle, et enfin l’application du modèle aux courbes 
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cinétiques obtenues expérimentalement. Cette modélisation permet alors d’obtenir l’évolution de 
la réactivité surfacique de croissance avec les variables température de carbonatation et pression 
partielle de CO2. Enfin, un essai de modélisation à l’aide du logiciel CIN4 à l’échelle de l’agrégat 
dans les domaines I et II est présenté.  
III.2.3 Choix d’un modèle à l’échelle du grain dense 
A. Choix du modèle  
Les résultats de thermogravimétrie nous ont permis de mettre en évidence l’existence d’un temps 
de latence pour chaque expérience dans différentes conditions de température et de pression 
partielle de CO2. Ce temps de latence s’avère dans certains cas plus long que la phase rapide de 
carbonatation (jusqu’au freinage cinétique). On peut en déduire que le premier germe de CaCO3 à 
la surface des grains denses de CaO se forme avec difficulté. En revanche, une fois ce premier 
germe formé, le processus de croissance est relativement rapide (cf. allure des courbes α (t) de la 
Figure 55). De manière à décrire le début des courbes cinétiques, nous avons donc choisi un 
modèle à un germe par grain avec une croissance isotrope interne de ce germe.  
B. Description du modèle de croissance isotrope à un germe par 
grain 
Comme représenté sur la Figure 86, ce modèle suppose que les grains sont sphériques et que 
chaque grain se transforme à partir d’un germe unique, apparaissant au temps t0 (aucun autre 
germe à t > 0). Tous les grains se comportent donc de la même façon. La croissance est isotrope 
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Figure 86 : Schéma du modèle de croissance isotrope à un germe par grain. 
 
L’étape limitante est supposée se dérouler à l’interface interne entre CaO et CaCO3.  
Le calcul de la vitesse de variation du volume de CaO repose sur l’évaluation de l’aire de 
l’interface CaO/CaCO3, nommée Si. Cette dernière est calculée de manière géométrique et 
correspond à :  
Équation 47 
CB  2u	N :1  	2	> 
A partir de l’Équation 9, et prenant en compte que la croissance est limitée par une étape 
d’interface interne (Sm = Si/n0), on a donc pour dα/dt en fonction de r, l’expression :  
Équation 48 445  @ CB  2u@  	N :1  	2	> 
avec n0 la quantité de matière à l’instant t0 et r0 le rayon initial du grain dense de CaO.  
r est calculé à partir de la diminution de volume de CaO. Pour t compris entre τ et t, on a :  
Équation 49 	  @ 5  §) 
En remplaçant r par l’expression 49 dans l’équation 48, dα/dt devient :  
Équation 50 445  2uN @ O 5  §)N :1  @ 2	 5  §)> 
Comme   îïîÁØ»Ù  ðO u gïîÁØ»Ù, la vitesse de réaction s’exprime par :  
CaO 
CaCO3 
Germe né à t = 0 
Interface interne 
au temps t 
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Équation 51 445  3O @ O2	O 5  §)N :1  @ 2	 5  §)> 
Par intégration, l’expression du degré d’avancement est alors :  
Équation 52 
  O @ O2	O 5  §)O :1  3@ 8	 5  §)> 
Le détail des calculs est présenté à l’Annexe C.  
Le modèle de germination-croissance isotrope à 1 germe par grain « instantanée » conduit à  une 
courbe de vitesse qui présente un maximum en fonction du temps comme celles que nous avons 
obtenues lors de l’analyse thermogravimétrique. 
Dans les expressions du degré d’avancement (Équation 52) et de la vitesse de réaction (Équation 
51) en fonction du temps, quatre grandeurs interviennent : le volume molaire de CaO qui est égal 
à 1,67.10-5 m3.mol-1, le rayon initial des grains de CaO qui a été déterminé par observations MEB 
et qui vaut 1 µm, et enfin la réactivité surfacique de croissance  et le temps de latence τ qui 
seront les paramètres ajustables lors de la confrontation du modèle aux courbes expérimentales.  
Ce modèle va donc être confronté aux courbes cinétiques obtenues par thermogravimétrie en 
conditions isothermes et isobares. L’ajustement du modèle se fera du temps t0 (défini au chapitre 
II) jusqu’au degré d’avancement correspondant à la fin du domaine I déterminé à l’aide du test du 
Sm. Ainsi, une valeur de la réactivité surfacique de croissance  pourra être déterminée pour 
chaque condition expérimentale étudiée ainsi qu’un temps de latence τ. 
La modélisation va donc nous permettre d’obtenir les variations de la réactivité surfacique de 
croissance en fonction de la pression partielle en CO2 et de la température de carbonatation.  
C. Comparaison modèle-expérience 
Afin d’ajuster au mieux le modèle décrit précédemment aux données expérimentales, le logiciel de 
modélisation de cinétique chimique hétérogène CIN4 a été utilisé. Ce logiciel a été développé 
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dans le département PRESSIC du centre SPIN de l’Ecole Nationale Supérieure des Mines de 
Saint-Etienne, en collaboration avec la société ASTEK Rhône-Alpes. Le modèle de croissance 
isotrope à un germe par grain a donc été implémenté dans le logiciel CIN4.  
• Optimisation  
Nous venons de voir au paragraphe III.2.3.B que le seul paramètre ajustable pour le modèle de 
croissance isotrope à un germe par grain est la fonction réactivité surfacique de croissance . 
Mais les résultats expérimentaux ont également mis en évidence l’existence d’un temps de latence 
τ. Le module d’optimisation de CIN4 a donc été configuré de manière à ajuster les paramètres  
et τ afin d’obtenir le meilleur accord entre les courbes expérimentales et les courbes calculées, et 
ce pour chaque condition expérimentale. 
Cet ajustement est effectué grâce à la méthode des moindres carrés.  
• Résultats de l’optimisation 
L’optimisation a été testée sur des expériences menées aux conditions répertoriées dans le 
Tableau 10. La simulation est effectuée du temps t0 (le temps de latence étant inclus) jusqu’à la fin 
du domaine I mis en évidence par le test du Sm. Le degré d’avancement correspondant à la fin 
de ce domaine est indiqué, pour les différentes conditions expérimentales, dans le Tableau 10. 
 
Température (K) Pression partielle de CO2 
(kPa) 
α correspondant à la fin du 
1er domaine 
723 30 0,1 
725 5 0,15 
748 5 0,2 
773 5 0,33 
798 5 0,38 
823 5 0,42 
 
Tableau 10 : Limite du domaine d’application du modèle à un germe par grain en fonction des conditions 
expérimentales. 
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Les courbes α=f(t) et dα/dt=f(α) sont présentées à la Figure 87 pour l’expérience à 773 K sous 
5 kPa de CO2 (les autres courbes, à différentes températures et  pressions partielles de CO2 sont 
présentées à l’Annexe D). Les courbes en rouge correspondent aux points expérimentaux et la 
courbe bleue est issue de la simulation du modèle à un germe par grain.  
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La valeur de la réactivité surfacique de croissance  optimale pour cette expérience est égale à 
1,131.10-4 mol.m-2.s-1. Le Tableau 11 répertorie, pour chaque condition de température et pression 
partielle de CO2, les valeurs de réactivité surfacique de croissance optimales ainsi que les temps de 
latence τCIN4, déterminés par la simulation via CIN4. Les temps de latence expérimentaux (τexp) 
déterminés comme indiqué dans le chapitre II, paragraphe II.2.1.C, et à partir desquels les lois 
τ(T,P) ont été obtenues (paragraphe III.1.1.C), sont également indiqués dans le Tableau 11. 
Température (K) P(CO2)(kPa)  optimales (mol.m-2.s-1) τCIN4 
(s) 
τexp (s) 
723 30 3,1240.10-4 94,655 93 
723 5 9,9127.10-5 0 6 
748 5 1,2304.10-4 122,70 87 
773 5 1,1310.10-4 187,44 172 
823 5 9,9961.10-5 451,65 348 
873 5 9,5874.10-5 548,90 447 
923 5 5,9081.10-5 714 696 
923 2 2,3457.10-6 1487 1889 
923 30 3,5891.10-4 255,6 249 
 
Tableau 11 :  optimales et temps de latence à différentes conditions expérimentales, déterminés grâce à la 
simulation via CIN 4.  
 
Les valeurs des temps de latence τCIN4 et τexp sont comparés à la Figure 88 en fonction de la 
température pour une pression partielle de CO2 de 5 kPa (a) et en fonction de la pression partielle 
de CO2 à 923 K (b).    
 
a 
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Figure 88 : Temps de latence (τCIN4 et τexp) en fonction de la température de carbonatation 
(P(CO2) = 5 kPa) (a) et en fonction de la pression partielle de CO2 (T = 923 K) (b). 
 
On constate que les valeurs de ces temps de latence sont assez proches. Nous avons décidé, pour 
la suite des simulations (modélisation à l’échelle de l’agrégat) d’utiliser les valeurs des temps de 
latence déterminés expérimentalement.  
Remarque : la simulation via CIN4 a été élargie aux conditions expérimentales dans lesquelles le test du 
« Sm » n’a pas été effectué, c'est-à-dire pour lesquelles on ne connait pas la fin du domaine (I). Néanmoins les 
résultats obtenus (cf. Annexe D) sont satisfaisants.  
• Lois d’évolution de la réactivité surfacique de croissance  avec la température et 
la pression partielle de CO2 
Les résultats de l’optimisation ont permis de déterminer la loi de variation de  en fonction de la 
température de carbonatation et de la pression partielle de CO2.  
Dans un premier temps,  a été tracée en fonction de la température (Figure 89) pour une 
pression partielle de CO2 P0 égale à 5 kPa.  diminue de manière linéaire avec la température et 
suit une loi de type :  
Équation 53 @z=)  3,84261. 10­  = K 4,13767. 10ð 
 
b 
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Figure 89 : Evolution de  en fonction de la température pour P(CO2) = 5 kPa. 
 
Dans un second temps, l’évolution de  en fonction de la pression partielle de CO2 a été étudiée 
pour une température de carbonatation T0 de 923 K (Figure 90). Dans ce cas,  augmente avec la 
pression partielle de CO2 en suivant une loi de type Langmuir donnée ci-dessous :  
Équation 54 
@¨)  1,1905. 101 K 1,5. 10¬ 
 
Figure 90 : Evolution de  en fonction de la pression partielle en CO2 pour T = 923 K. 
Régression linéaire 
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A partir des équations 59 et 60, il est possible de déterminer une expression de  en fonction 
simultanément de la température et de la pression partielle de CO2. La loi donnée à l’Équation 55 
a ainsi été choisie. Dans cette équation, nous avons fait intervenir le terme d’écart à l’équilibre 
jouant un rôle important dans la carbonatation de CaO (paragraphe III.2.2.A). Comme le montre 
la Figure 91, cette expression est en accord avec les résultats expérimentaux.  
Équation 55 







Figure 91 : Comparaison entre les  expérimentaux et les  déterminés à partir de l'équation 61 en fonction 
de la température et de la pression partielle de CO2. 
 
III.2.4 Modélisation à l’échelle de l’agrégat 
Afin de décrire le freinage cinétique mis en évidence par les analyses thermogravimétriques 
(chapitre II, paragraphe II.2.2.), nous avons vu qu’il fallait raisonner à l’échelle de l’agrégat et 
prendre en compte l’existence d’un gradient de pression partielle de CO2 à l’intérieur de ces 
X    Points expérimentaux  
― Loi @=, )  I@ z=) K â@ ¨)  @¨)ãJ  ³1  ¨éÚ¨¹ÛÜ· 
+
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agrégats. Il est donc nécessaire de coupler la cinétique de réaction à l’échelle des grains denses 
avec les transferts de matière et de chaleur au sein d’un agrégat. Le logiciel CIN4 permet de 
procéder à cette modélisation.   
A. Hypothèses de modélisation 
Le logiciel CIN4 permet de modéliser les réactions solide-gaz à différentes échelles grâce au 
couplage de la cinétique chimique avec les transferts de matière et de chaleur à l’échelle de 
l’agrégat et/ou à l’échelle du réacteur. Pour notre étude de la carbonatation de CaO, deux échelles 
de taille sont prises en compte pour cette modélisation : l’échelle des grains denses et l’échelle de 
l’agrégat. Nos expériences ayant été réalisées à l’aide de lits fins de poudre, nous ferons 
l’hypothèse que le comportement de la poudre dans la nacelle est identique à celui d’un agrégat, 
ce qui revient à supposer que la température et la pression partielle de CO2 entre les agrégats est 
la même en tout point de la poudre à un temps donné. 
 
A l’échelle de l’agrégat, les échanges de chaleur et de matière sont régis par les équations de 
diffusion de la chaleur et des espèces gazeuses.  
Les hypothèses suivantes ont été prises en compte :  
- les agrégats sont sphériques et isotropes ;  
- tous les agrégats ont le même rayon. Celui-ci a été déterminé par les observations au 
microscope électronique à balayage et fixé à 25 µm ;  
- la convection est négligée dans les agrégats. La diffusion est le seul mécanisme de 
transfert envisagé, aussi bien pour la chaleur que pour la matière ;  
- le gaz est considéré comme un gaz parfait ;  
- les propriétés physiques à l’échelle de l’agrégat sont supposées constantes au cours du 
temps.  
La modélisation envisagée prend en compte la résolution de deux équations bilan :  
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- le problème thermique dans l’agrégat. Compte tenu de la sphéricité de l’agrégat, la 
température le long d’un rayon est calculée, et un flux nul au centre de l’agrégat ainsi 
qu’une température imposée en frontière externe sont adoptées ;  
- l’équation de conservation pour l’espèce gazeuse réactive. Compte tenu toujours de la 
première hypothèse, la pression partielle le long d’un rayon est calculée, et un flux nul au 
centre de l’agrégat ainsi qu’une pression partielle imposée en frontière externe sont 
adoptées. 
Chaque grain dense de l’agrégat se transforme selon le modèle cinétique appliqué qui est celui à 
un germe par grain suivi d’une croissance isotrope, modèle décrit précédemment (cf. chapitre III, 
paragraphe III.2.3.B). Sur une couronne de l’agrégat, tous les grains se comportent de la même 
manière, la température et la pression partielle de CO2 à leur surface étant la même à un instant 
donné. 
A chaque instant et à chaque endroit dans l’agrégat, la connaissance de T et P(CO2) permet de 
déterminer la vitesse de réaction dα/dt d’un grain à l’aide du modèle cinétique et des lois  (T,P) 
et τ (T,P). Cette vitesse de réaction permet de déterminer les sources thermiques et les sources de 
pression partielle dues à la réaction chimique. La résolution des équations de conservations de la 
chaleur et de matière permet alors de calculer les nouvelles températures et pression partielle en 
chaque point. Le calcul peut alors passer au pas de temps suivant.  
De ce fait, les données suivantes sont nécessaires:  
- les variations de  et τ avec la pression partielle de CO2 et la température de 
carbonatation, déterminées précédemment (cf. paragraphe III.1.1.C et III.2.3.C) ;  
- l’évolution de la porosité et du rayon des pores avec le degré d’avancement de la 
réaction et avec la température;  
- la conductivité thermique du milieu granulaire ;  
- les capacités calorifiques et les enthalpies de formation des constituants du système (CaO, 
CaCO3, CO2) déjà mentionnées au chapitre II, paragraphe II.2.1 ;  
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- le coefficient de diffusion de CO2 dans les pores de l’agrégat. 
Les paragraphes suivants présentent la détermination des lois d’évolution de la porosité, du rayon 
des pores, du coefficient de diffusion et de la conductivité thermique.  
B. Evolution de la porosité avec le degré d’avancement de la 
réaction 
 
Dans ce qui suit, nous distinguerons le volume de solide et le volume de l’agrégat, ce dernier 
comprenant le volume de pores en plus du volume de solide. On notera :  
- V0 le volume initial de CaO solide ;  
- Va le volume de l’agrégat, considéré comme constant tout au long de la réaction ;  
- ε0 la porosité initiale ;  
- ε(α) la porosité au degré d’avancement α ; 
- V(α) le volume de solide au degré d’avancement α ;  
- VCaO(α) le volume de CaO au degré d’avancement α ;   
- VCaCO3(α)  le volume de CaCO3 au degré d’avancement α ;  
- n0 le nombre de moles initiales de CaO ; 
- nCaO(α)  le nombre de moles de CaO au degré d’avancement α ;  
-  (α) le nombre de moles de CaCO3 au degré d’avancement α ;  
-  le volume molaire de CaCO3. 
Pour une valeur de α donnée, la porosité ε est définie par :   
Équation 56 s)    )  1  )  
Quant au volume de solide au degré d’avancement α, il dépend du volume de CaO et de CaCO3 :  
Équation 57 )  ) K ) 
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Il existe une relation entre  et le degré d’avancement :  
Équation 58   1  )  1  )  
De même : 
Équation 59   )  ) 
On obtient donc, pour le volume de solide au degré d’avancement α :  
Équation 60 )  1  ) K  
Or le coefficient d’expansion volumique z étant 
 ë  (cf. Équation 2), l’expression du 
volume de solide au degré d’avancement α devient :  
Équation 61 )  I1 K   1)J 
D’où :  
Équation 62 s  1   I1 K   1)J 
Or, le volume initial de CaO est égal à :  
Équation 63   1  s) 
De ce fait, on obtient pour l’expression de la porosité en fonction du degré d’avancement :  
Équation 64 ñ)  ò  ò  ñó)Iò K ô  ò)J 
Concernant la porosité initiale, nous l’avons prise égale à 0,36 qui correspond à la porosité limite 
déterminée par Scott et al. [89] pour un empilement aléatoire de sphères de même diamètre. Cette 
valeur est en accord avec la porosité initiale d’une poudre de CaO utilisée dans l’étude de 
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l’hydratation de CaO par Serris et al. [28]. Néanmoins, nous verrons au paragraphe III.2.5 que la 
simulation des courbes par CIN4 est fortement dépendante de cette valeur initiale de la porosité.  
C. Expression du rayon des pores en fonction de la porosité et du 
degré d’avancement 
 
Afin de déterminer l’évolution du rayon moyen des pores rö  dans les agrégats, plusieurs facteurs 
doivent être pris en compte :  
- le rayon moyen initial des pores rö lorsque α = 0. Celui-ci a été évalué à 0,6 µm. Cette 
valeur correspond à la taille de cavités calculée dans le cas d’un empilement dense de 
grains ;    
- la diminution de la porosité et du rayon moyen des pores au cours de la réaction, mise en 
évidence par les analyses BJH (chapitre II, paragraphe II.3.4.B) ;  
- le degré d’avancement αfrein auquel se produit le freinage cinétique pour chaque 
température de carbonatation. Cette valeur est comprise entre 0,2 pour une température 
de 723 K et 0,74 pour une température de 923 K sous 5 kPa de CO2.  
Les  variations du rayon moyen des pores au cours de la réaction dépendent donc de la 
température de carbonatation et du degré d’avancement de la réaction. La loi d’évolution du 
rayon moyen des pores au cours de la carbonatation devra donc faire intervenir ces deux 
paramètres. Pour ce faire, les hypothèses suivantes ont été émises : 
- le rayon moyen des pores diminue quand le degré d’avancement augmente ;  
- à αfrein on considérera que le rayon moyen des pores est égal au rayon d’une molécule de 
CO2 (	 G 3,4.10-10 m [90]) ;  
- pour α> αfrein, le rayon moyen des pores rö  tend vers 0 ;  
- l’expression de αfrein en fonction de la température est du type : aT+b.  
D’où la loi :  
Chapitre III. Exploitation des résultats et modélisation  
___________________________________________________________________________ 
 - 158 -
Équation 65 
rö  rö 789 ³ R= K _· RX7Q rö mgBp)  	 
 
L’équation donnant l’évolution de αfrein avec la température de carbonatation utilisée est, nous le 
rappelons, la suivante :  
Équation 36 mgBp  2,552. 10O =  1,615 
avec T en kelvin.  
Pour αfrein = α, on a donc depuis l’Équation 65 :  
Équation 66 
mgBp  L t	rö w  R= K _) 
Par analogie entre les équations 36 et 66, il est possible des calculer les coefficients a et b :  
R  2,552. 10OL :	rö >  3,4137. 10
ð 
et  
_  1,615L :	rö >  2,1603. 10
Ä 
Finalement, l’évolution de rö  (en m) avec le degré d’avancement de la réaction et la température 
de carbonatation est donc donnée par :  
Équation 67 ÷ø  ó, ù. òóù  úû  : ü, ýòüþ. òóý K , òùóü. òóò> 
 
La Figure 92 représente les variations de rö  en fonction du degré d’avancement pour les 
températures de carbonatation étudiées.  
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Figure 92 : Variation du rayon moyen des pores en fonction du degré d'avancement de la carbonatation 
pour différentes températures. Les lignes en pointillés représentent les valeurs de αfrein pour chaque 
température de carbonatation.  
 
La Figure 92 (b) permet de vérifier que pour chaque αfrein, rö  correspond bien à rCO2.  
 
Remarque : la loi d’évolution de αfrein n’étant établie qu’en fonction de la température, la modélisation à l’échelle de 
l’agrégat ne se fera que pour une pression partielle de CO2 de 5 kPa.  
D. Diffusion du CO2 au sein de l’agrégat  
Le transfert de matière dans un milieu poreux est principalement déterminé par les 
caractéristiques de ce milieu, à savoir la taille des pores et la distribution de taille des pores. Les 
 
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deux types de diffusion, qui sont présentés à la Figure 93, sont les suivants : la diffusion 
moléculaire et la diffusion de Knudsen [91].  
 
Figure 93 : Illustration de deux types de diffusion dans un milieu poreux [91]. 
 
Le coefficient de diffusion moléculaire du mélange gazeux a été calculé en se basant sur la théorie 
de diffusion de Chapman-Enskog [92] . En considérant les gaz comme parfaits, l’expression du 
coefficient de diffusion moléculaire du mélange He/CO2 est donnée par (en m
2.s-1) :  
Équation 68 
/  0,001858  10ð 
=O : 1{ K 1{>/N Ω	,/  
avec P, la pression totale en atm égale à 1, MHe et MCO2 , les masses molaires respectives de 
l’hélium et du dioxyde de carbone, T la température en Kelvin,  Ω	,/ l’intégrale de collision 
et /le coefficient de collision du mélange CO2/He.  
L’intégrale de collision est une fonction tabulée de la température réduite kT/ЄHe/CO2  dont les 
valeurs ont été reportées par Satterfield et al. [93], k étant la constante de Boltzmann 
(k = 1,2807.10-23 m2.kg.s-2). Les coefficients de collision utilisés ici (/ et ЄHe/CO2) 
interviennent dans l’expression d’un potentiel d’interaction de Lennard-Jones. Ces paramètres 
sont issus d’expériences de mesure de diffusions généralement difficiles. On se contente ainsi des 
estimations suivantes :  
 
Diffusion moléculaire Diffusion de Knudsen 
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Équation 69 
/  12 â K ã 
avec =3,996.10-10 m et  = 2,576.10-10 m ce qui donne /  3,286. 10Ä  [93]. 







 1,022. 10NN et 
 2,6239. 10NÄ ce qui conduit à 
/ 5,178. 10NN. 
D’après Satterfield et al. [93], pour une température de 923 K, on a Ω	,/  0,6436.  Cette 
valeur évoluant très peu dans notre gamme de température (de 0,6436 à 0,67), nous la 
considérerons comme une constante.  
De ce fait, l’expression du coefficient de diffusion moléculaire du mélange gazeux en fonction de 
la température, en m2.s-1,  est donnée par :  
Équation 71 /  1, 396.10  =O N6  
 
Le coefficient de diffusion de Knudsen est utilisé dans le cas où la densité des gaz est faible ou 
lorsque les pores sont de petite taille. Les molécules de gaz entrent alors en collision avec les 
parois des pores de manière plus fréquente qu’entre elles. Dans le cas où le rayon des pores 
cylindriques est supérieur à 10.10-10 m,  le coefficient de diffusion de Knudsen (m2.s-1) est exprimé 
de la manière suivante :  
Équation 72 
p  23     23  rö  8. <. =u. {  
avec   la vitesse moléculaire moyenne du dioxyde de carbone. En combinant les équations 67 et 
72, on obtient :  
Équation 73 p  4. 10­  789 : 3,4137. 10ð= K 2,1603. 10Ä>  0,4814= 
Chapitre III. Exploitation des résultats et modélisation  
___________________________________________________________________________ 
 - 162 -
Sur la Figure 94, nous avons représenté les coefficients de diffusion moléculaire et de Knudsen 
en fonction du moyen rayon rö  des pores. L’un n’étant pas très supérieur à l’autre, il est donc 
nécessaire de calculer un coefficient de diffusion effectif (Deff) [93] :  
Équation 74 1mm  1p K 1/ 
 
 
Figure 94 : Courbe représentant l'évolution des coefficients de diffusion (Knudsen et moléculaire) et 
coefficient de diffusion effectif en fonction du rayon moyen des pores. 
 
On constate néanmoins que pour la gamme de rayons de pores moyens au cours de la 
carbonatation, Deff = DKn. Seule la diffusion de Knudsen intervient donc.  
 ó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E. Conductivité thermique du milieu granulaire  
Concernant la modélisation à l’échelle de l’agrégat, il est nécessaire de connaître la conductivité 
thermique (λ) du milieu granulaire. L’expression de cette conductivité est donnée par :  
Équation 75 
².ú  ñ  ²éú ôúû K ò  ñ)²ú ú 
La conductivité thermique du milieu granulaire est fonction de la porosité ε qui évolue au cours 
de la réaction de carbonatation, de la conductivité thermique du mélange gazeux CO2/He (λmélange 
gazeux) et de celle du solide (λsolide).  
• Conductivité thermique du solide 
Le solide est composé :  
- au temps t0 (donc à α = 0) uniquement de CaO ; 
- au temps t, d’un mélange de CaO et CaCO3 ;  
- au temps tf (donc à α = 1) uniquement de CaCO3.  
De ce fait, la conductivité thermique du système solide pourra s’écrire :  
Équation 76 
noqBl   K 1  ) 
 
Les valeurs de la conductivité thermique de CaO (λCaO) et CaCO3 (ü) ont été trouvées dans la 
littérature ([94; 95]) et sont présentées respectivement aux Tableaux 12 et 13 pour différentes 
températures.  












Tableau 12 : Valeurs des conductivités thermiques de CaO à différentes températures [94]. 
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Tableau 13 : Valeurs des conductivités thermiques de CaCO3 à différentes températures [95]. 
 
Afin de déterminer les lois de dépendance des conductivités thermiques de CaO et CaCO3 en 
fonction de la température, les valeurs de conductivité thermique ont été tracées à la Figure 95 en 
fonction de la température.  
 
Figure 95 : Conductivités thermiques de CaO et CaCO3 en fonction de la température. 
 
Ainsi la conductivité thermique de CaO en fonction de la température suit une loi puissance du 
type :  
Équation 77 
  277,93 =,«ÄÄ 
Quant à celle de CaCO3, elle suit une loi exponentielle du type :  
Équation 78 
  409,29 7,«z 
L’équation donnant la conductivité thermique du système solide devient donc :  
Équation 79 
ú    ýó,  úó,óó K ò  )þþ, ü ó,òò 
♦  
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• Conductivité thermique du mélange gazeux 
On considérera que le mélange gazeux est composé uniquement d’hélium et de dioxyde de 
carbone, négligeant ainsi la vapeur d’eau (pour rappel, la pression partielle de vapeur d’eau est 
fixée à 2 kPa pour toutes les expériences). 
Il est tout d’abord nécessaire de déterminer la conductivité thermique de chacun des gaz. Pour 
cela, on se base une nouvelle fois sur la théorie cinétique de Chapman-Enskog :  
Équation 80 
  1,989.10ð  ={NΩ 
Ici, la conductivité thermique est en cal.s-1.cm-1.K-1, de ce fait, concernant la conductivité 
thermique du CO2 (en W.m
-1.K-1), on obtient [92] :  
Équation 81 
  8,33.10¬  
=443,996 
Pour ce qui est de la conductivité thermique de l’hélium, on a alors :  
Équation 82 
  8,33.10¬  
=42,576 
La conductivité thermique pour un mélange gazeux à molécules non polaires à basse pression 
peut alors être estimée par la formule de Wilke [92] :  
Équation 83 
éqph  Å 8BB∑ 8ÇФBÇ½ºBÄ
½º
BÄ  
avec xi et xj respectivement les proportions des gaz i et j , Ncg le nombre de constituants gazeux et 
Фij un coefficient égal à :  
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Équation 84 
ФBÇ  1√8 1 K {B{Ç





avec Mi et Mj les masses molaires respectives des gaz i et j en g.mol
-1 et ηi et ηj les viscosités 
respectives des fluides i et j en Pa s.  
Remarque : les viscosités respectives de l’hélium et du dioxyde de carbone sont égales à 1,8.10-4 et 1,462.10-4 Pa s.  
Ceci permet d’obtenir pour le mélange gazeux CO2/He :   
Équation 85 
h  N/  1,031. 10¬   =44 K 2.414. 10¬=4 
• Conductivité thermique du milieu granulaire  
En combinant les équations 64, 75, 79 et 85, la conductivité thermique du milieu granulaire en 
fonction du degré d’avancement et de la température est donnée par :  
 
Équation 86 
.hgpkqBg  Iò  ò  ñó)ò   K ô)J  áò, óüò. òóù   ýý K . ýòý. òóùýä
K ò  âò  ò  ñó)ò   K ô)ã
 ß  ýó,  úó,óó K ò  )þþ, ü ó,òòà 
 
III.2.5 Résultats de la modélisation à l’échelle de l’agrégat 
A. Comparaison modèle-expérience 
L’ensemble des paramètres détaillés au paragraphe précédent a été pris en compte afin de 
modéliser la carbonatation à l’échelle de l’agrégat grâce à CIN4.  
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A l’issue de cette simulation, il a été mis en évidence que le modèle dépendait fortement de la 
valeur de la porosité initiale, à savoir 
ε0 égale à 0,30, 0,36 et 0,43
carbonatation : 723, 748 et 923
sont présentés à l’Annexe E.   
 
Figure 96 : Simulation avec CIN4 de la carbonatation de CaO à 
et pour différentes valeurs de la porosité initiale
La Figure 96 montre que pour une valeur de porosité initiale égale à 0,43, les résu
simulation avec CIN4 présentent une bonne concordance avec les courbes expérimentales pour 
l’ensemble des températures testées (cf

















ε0. De ce fait, les résultats obtenus pour des simulations avec 
 sont présentés à la Figure 96 pour trois températures de 
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expérimentales. Le domaine (I) de la carbonatation ainsi que le début du domaine (II) ont donc 
pu être simulés par la modélisation à l’échelle de l’agrégat faisant intervenir porosité, rayon moyen 
des pores, diffusion du mélange gazeux, conductivité thermique et température de carbonatation. 
 
Remarque : les simulations étant fortement dépendantes de ε0, il serait intéressant d’obtenir expérimentalement cette 
valeur par porosimétrie par intrusion de mercure. 
B. Evolution de la pression partielle de CO2 au sein d’un agrégat 
La modélisation via CIN4 nous a également permis de simuler l’évolution de la pression partielle 
de CO2 au sein d’un agrégat. La Figure 97 représente ainsi la pression partielle de CO2 en 
fonction du rayon de l’agrégat, de l’extérieur vers le cœur de l’agrégat pour une carbonatation à 




Figure 97 : Champs de pression partielle de CO2 à l'intérieur de la porosité intra-agrégat à 44 instants 































Rayon de l’agrégat (m) 
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On constate que pour les pas de temps initiaux (0-1900 secondes), le dioxyde de carbone diffuse 
rapidement au sein de l’agrégat. Il n’y a ainsi pas de gradient de pression partielle de CO2 dans les 
pores. En revanche, à des pas de temps plus avancés (1900-2150 secondes), c'est-à-dire lorsqu’on 
se rapproche du frein cinétique, la pression partielle de CO2 diminue au cœur de l’agrégat créant 
un gradient de pression. Ceci est donc bien en accord avec les hypothèses émises au paragraphe 
III.2.2. L’évolution de la température au sein d’un agrégat a également été simulée via CIN4. On 
a alors pu constater que, quelque soit la température d’expérimentation, cette variable restait 
constante à l’intérieur de l’agrégat (Tint ≈ Text).  
III.3 Conclusion  
 
A l’issue du paragraphe II, nous avions mis en évidence trois domaines cinétiques de 
carbonatation :  
- le domaine (I) où la réaction débute à l’échelle du grain dense avec une vitesse déterminée 
par une étape limitante du mécanisme de croissance. Pour décrire ce domaine, nous avons 
choisi un modèle de croissance isotrope à un germe par grain qui nous a permis d’obtenir 
l’évolution de la réactivité surfacique de croissance avec les variables température de 
carbonatation et pression partielle de CO2 ;  
- le domaine (II), où il a été nécessaire de prendre en compte en plus de la réaction à 
l’échelle des grains denses (comme dans le premier domaine), le transport de CO2 dans la 
porosité des agrégats ainsi que le transfert de chaleur ;  
- le domaine (III) correspondant à la formation d’une coquille dense de CaCO3 à la 
périphérie des agrégats. Afin d’atteindre le cœur des agrégats, CO2 doit diffuser à travers 
cette coquille de CaCO3  (soit en volume, soit aux joints de grains).  
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La simulation, à l’aide de CIN4, à l’échelle de l’agrégat nous a permis de modéliser le domaine (I) 
de la carbonatation ainsi que la première partie du domaine (II). L’intérêt de cette approche est de 
pouvoir simuler le freinage cinétique. En effet, on constate sur la Figure 98 que la simulation à 
l’échelle du grain dense (ici dans le cas d’une carbonatation à 748K sous 5 kPa de CO2) atteint un 
degré d’avancement maximal de 1, degré d’avancement jamais atteint au cours des 
expérimentations à cause du freinage cinétique à αfrein égal à 0,32 (dans ces conditions de 
température et pression partielle). Le modèle à l’échelle de l’agrégat poreux simule assez bien, en 
revanche, ce brusque ralentissement de la carbonatation. Or, le principal inconvénient de cette 
approche réside dans la loi d’évolution du rayon moyen des pores 	
  en fonction du degré 
d’avancement déterminé au paragraphe III.2.4.C (Équation 67). En effet, cette dernière est 
empirique et découle directement de αfrein. De plus, 	
  ne correspond pas en fait au rayon moyen 
mais au rayon pour lequel la diffusion dans les pores devient impossible. Il serait ainsi nécessaire 
d’inclure au modèle une distribution du rayon des pores dans l’agrégat [73]. 
 
Figure 98 : Courbes α=f(t) pour une carbonatation à 748 K sous 5 kPa de CO2 (Courbe expérimentale en 
rouge, modèle à l'échelle de l'agrégat poreux en vert et modèle à l'échelle du grain dense en bleu). 
 
           Expérience 
+       Modèle à l’échelle de l’agrégat poreux 
           Modèle à l’échelle du grain dense 
Temps (s) 
α 
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Néanmoins, la fin de la réaction, c'est-à-dire après le freinage cinétique,  n’a pas été simulée (fin 
du domaine (II) + domaine (III)). Or on peut constater que plus la température de carbonatation 
augmente, plus le freinage cinétique intervient de manière tardive mais est également davantage 
« prononcé ». En effet, à « haute » température, le freinage cinétique entraîne une stagnation du 
degré d’avancement plus importante qu’à « basse » température. Il est probable que lorsque αfrein 
augmente (quand la température augmente) l’épaisseur de la couche dense de CaCO3 est plus 
importante, d’où une plus forte stagnation, malgré un coefficient de diffusion plus élevé. Ainsi 
pour simuler la totalité de la réaction, nous pensons qu’il faudrait envisager une modélisation qui 
consisterait à un modèle de croissance au niveau de l’agrégat dont la vitesse serait contrôlée 
probablement par la diffusion de CO2 à travers la couche de CaCO3 [83]. 
On peut également ajouter que la simulation de la réaction n’a pas été faite à l’échelle du réacteur, 
ne prenant pas ainsi en compte les effets du transfert de chaleur ou de diffusion à travers la 
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Conclusion 
 
Le procédé de captage du CO2 par CaO consiste en des cycles de carbonatation/décarbonatation 
où CaO réagit avec le dioxyde de carbone pour former du carbonate de calcium (CaCO3), puis est 
régénéré par décarbonatation afin d’être à nouveau carbonaté. Or, un inconvénient majeur du 
procédé a été mis en évidence par de nombreuses études : au cours des cycles, CaO perd sa 
capacité de captage du dioxyde de carbone, phénomène justifié, pour la plupart des auteurs, par 
une diminution de la surface spécifique au cours du procédé. Ceci a été largement étudié et des 
modèles basés sur des lois de frittage ont été développés pour décrire ce phénomène.  
 
En revanche, très peu d’auteurs se sont intéressés à la réaction de carbonatation de CaO d’un 
point de vue fondamental. Les rares études ayant été effectuées sur le sujet ont mis en évidence 
des courbes de carbonatation en forme de sigmoïde, la réaction étant divisée en deux étapes 
distinctes : une première étape rapide de carbonatation suivie d’une seconde étape beaucoup plus 
lente dont la vitesse serait contrôlée par la diffusion en phase solide. Les effets de certains 
paramètres expérimentaux, tels que la température de carbonatation, la pression partielle de CO2, 
la tailles des agrégats, la présence de vapeur d’eau ou encore la température de l’étape de 
décarbonatation ont été étudiés mais essentiellement dans le cadre de travaux sur les cycles. De ce 
fait, l’impact de ces paramètres sur un cycle de carbonatation n’a pas été véritablement exploré, la 
réaction de carbonatation n’ayant pas été très étudiée par le passé.  
Quelques modèles ont tout de même été proposés tels que le modèle de pores ou le modèle de 
grains dont le modèle du cœur rétrécissant est la base. Or, ces modèles présentent certains 
Conclusion  
___________________________________________________________________________ 
 - 174 -
inconvénients liés aux hypothèses utilisées pour formuler le problème physique, l’hypothèse de 
germination instantanée et la loi d’additivité des temps caractéristiques.  
 
Toutes ces raisons nous ont donc poussés à étudier la cinétique de  la réaction de carbonatation 
de l’oxyde de calcium par thermogravimétrie isotherme et isobare. Trois phénomènes majeurs 
permettent de décrire la réaction au cours du temps :  
- l’existence d’un temps de latence diminuant avec l’augmentation de la pression partielle de 
CO2 et augmentant avec l’augmentation de la température, précédant une période rapide ; 
- un freinage cinétique apparaissant à un degré d’avancement noté αfrein qui est fonction de 
la pression partielle de CO2 et qui varie linéairement avec la température de 
carbonatation ;  
- une période lente avec un taux de conversion final stagnant autour d’une valeur inférieure 
à 1. 
Afin de compléter ces analyses thermogravimétriques et décrire précisément les évolutions 
morphologiques et texturales du solide au cours de la réaction, des caractérisations du solide ont 
été réalisées à différents degrés d’avancement par des méthodes basées sur l’adsorption d’azote 
(BET, BJH, méthode αs) et des observations au microscope électronique à balayage. Ces 
caractérisations ont fait ressortir une augmentation de la taille des grains, imputée au fort 
coefficient d’expansion volumique de la réaction de carbonatation de CaO et entraînant ainsi une 
diminution de la taille des pores dans les agrégats. Une diminution la porosité (en lien avec la 
diminution de la surface spécifique) a été constatée d’où l’existence d’un gradient de pression 
partielle de CO2 intra-agrégat.  
Notre objectif principal étant de proposer une modélisation de la carbonatation de CaO la plus 
rigoureuse possible, les résultats expérimentaux obtenus ont été exploités sur la base de tests 
destinés à valider les hypothèses simplificatrices utilisées habituellement en cinétique hétérogène. 
En effet, les hypothèses de pseudo-stationnarité ou de l’étape limitante n’ayant (à notre 
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connaissance) été vérifiées jusqu’alors dans aucune étude, nous avons procédé au test de pseudo-
stationnarité et au test de l’étape limitante également appelé test du « Sm ». Les résultats obtenus 
ont montré d’une part que nous étions en présence d’un régime cinétique pseudo-stationnaire 
sans accumulation d’espèces intermédiaires dans aucune zone réactionnelle. D’autre part, le test 
du « Sm » a révélé l’existence de trois domaines cinétiques distincts sur l’ensemble du domaine 
de degré d’avancement exploré :  
- un premier domaine correspondant à des plages de degré d’avancement variant de [0-
0,15] à [0-0,4] lorsque la température augmente de 723 à 823 K où les grains de l’agrégat 
sont dans les mêmes conditions et se comportent de la même manière. Dans ce domaine, 
la vitesse est déterminée par une étape limitante du mécanisme de croissance. C’est ce 
domaine qui nous a permis d’étudier le modèle de transformation à l’échelle des grains ; 
- un deuxième domaine pour lequel la vitesse devient limitée par l’apport de CO2 au fond 
des pores. En effet, au cours de la réaction, la taille des pores diminuant, les molécules de 
CO2 ont de plus en plus de mal à atteindre le cœur des agrégats entraînant ainsi une baisse 
de la pression partielle de CO2 au fond des pores. Il a donc été nécessaire de prendre en 
compte le transport de CO2 dans la porosité au sein des agrégats et le transfert de chaleur 
en plus de la réaction à l’échelle des grains denses ;  
- un troisième domaine correspondant à la formation d’une coquille dense de CaCO3 à la 
périphérie des agrégats et à travers laquelle CO2 doit diffuser pour atteindre le cœur des 
agrégats, ce qui explique le fort ralentissement de la réaction observé à partir d’un certain 
degré d’avancement.  
Le premier domaine nous a ainsi permis de choisir un modèle de transformation à l’échelle des 
grains denses : le modèle isotrope à un germe par grain (choisi du fait de l’existence d’un temps 
de latence pour chaque expérience de carbonatation). L’application de ce modèle aux courbes 
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expérimentales a permis d’obtenir l’évolution de la réactivité surfacique de croissance avec les 
variables température de carbonatation et pression partielle de CO2. Grâce à ces données, un essai 
de modélisation, à l’aide du logiciel CIN4, à l’échelle de l’agrégat dans les domaines I et II a pu 
être réalisé. La simulation a permis de décrire les courbes de carbonatation jusqu’au freinage 
cinétique, ce qui correspond à tout le domaine (I) et au début du domaine (II).  
Néanmoins, notre approche présente certaines limites :  
- les valeurs de  utilisées pour modéliser la carbonatation à l’échelle de l’agrégat ont été 
obtenues à partir de simulations mais à l’échelle des grains denses ;  
- la loi d’évolution du rayon moyen des pores 	
  en fonction du degré d’avancement 
déterminée au paragraphe III.2.4.C (Équation 67) est empirique et découle directement de 
αfrein. Elle nécessiterait donc d’être validée physiquement et il serait nécessaire d’inclure au 
modèle une distribution du rayon des pores dans l’agrégat [73]. 
 
De plus, certains points n’ont pas été abordés dans cette thèse et constituent ainsi des 
perspectives de travail intéressantes :  
- les mécanismes de germination et de croissance. Concernant la germination, c’est un 
processus difficile à étudier (cf. la thèse de Loïc Favergeon [22]). Un modèle permettant 
d’expliquer l’évolution du temps de latence en fonction de la température et la pression 
partielle de CO2 serait intéressant à développer. On peut également se demander 
l’influence que pourraient avoir la pression partielle en O2 sur les défauts dans CaO. Ce 
travail est d’ailleurs actuellement effectué au département PRESSIC en collaboration avec 
Rémy Besson par simulation à l’échelle atomique. Des études sur l’adsorption de CO2 à la 
surface de CaO ont déjà été réalisées [96]. Concernant la croissance, il serait intéressant 
d’obtenir plus de données expérimentales afin d’obtenir une loi d’évolution de la 
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réactivité surfacique de croissance en fonction de la pression partielle de CO2 plus 
rigoureuse. En effet, par manque de temps, nous n’avons testé que trois pressions 
partielles de CO2, notre objectif étant surtout centré sur l’étude du freinage cinétique ; 
- la modélisation de la carbonatation n’a pu être effectuée que jusqu’au freinage cinétique. 
Nous avons néanmoins constaté que lorsque la température augmentait, le freinage 
cinétique avait lieu plus tard mais également de manière plus brutale. Ceci serait 
probablement dû au fait qu’à haute température, où le freinage s’effectue de manière plus 
tardive, la couche de CaCO3 formée est plus épaisse et donc le blocage serait plus violent. 
Afin de simuler la fin de la réaction il faudrait donc probablement considérer un modèle 
de croissance dont la vitesse serait contrôlée par la diffusion de CO2 à l’état solide à 
travers la couche de CaCO3.  
- la simulation a été réalisée à l’échelle de l’agrégat et non pas du réacteur, c'est-à-dire la 
thermobalance. Les échanges de chaleur et de matière à cette échelle, qui sont 
respectivement décrits par les modèles thermodynamique et hydrodynamique ainsi que 
par les équations de transfert des espèces n’ont donc pas été considérés. CIN 4 pouvant 
réaliser ce couplage, ceci constitue également une perspective à nos travaux.  
- il serait également intéressant de poursuivre l’étude en procédant à des multicycles afin 
d’appliquer la méthodologie que nous avons utilisée ainsi que les résultats obtenus à des 
cycles avancés et ainsi apporter davantage d’explications à la diminution de la capacité de 
capture de CO2 par CaO au cours des cycles. On peut donc se demander si ces cycles 
auraient un effet sur le temps de latence et sur la fonction réactivité surfacique de 
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Annexe A – Modèle décrivant la 
perte de capacité de captage au 
cours des cycles [7] 
 
De manière à estimer la perte de capacité de captage au cours des cycles de 
carbonatation/décarbonatation, Bouquet et al. [7] ont construit un modèle permettant de prendre 
en compte le frittage de CaO dans le but de prédire la diminution du taux de carbonatation au fil 
des cycles de carbonatation/décarbonatation.  
Ce modèle fait intervenir certains paramètres qui sont détaillés dans cette annexe.  
• Détermination de la surface spécifique fictive des grains non poreux de CaO avant 
frittage : A0 






0 =  
On a alors : A0 = 9,1 m
2.g-1 
• Détermination de la surface spécifique des grains denses après la décarbonatation 
i : Ai 
Afin de déterminer cette valeur, les auteurs se sont basés sur une équation caractéristique des 














La résolution de l’équation précédente avec la condition initiale A0 à t = 0 permet d’obtenir 
l’expression de Ai : 
Equation A.3 
)exp()( 0 ktAAAAi −−+= ∞∞  
• Détermination de la surface spécifique des grains denses de CaO obtenue  quand 
le nombre de cycles tend vers l’infini : A∞ 
A
∞  est la surface spécifique obtenue quand le nombre de cycles de carbonatation - 




































Ce rayon est ainsi calculé à partir du rayon initial des grains de carbonate de calcium induisant que 
la coalescence entre les grains ne laisse de porosité intergrains. Bouquet et al.  en ont ainsi déduits 
que (Rg) = 0,58 µm et donc A ∞  = 1,6 m
2.g-1.  
• Détermination du taux de carbonatation obtenu après la carbonatation i : τi 
Bouquet et al. [7]considèrent le taux de conversion du cycle i comme proportionnel à la surface 
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Annexe B – Modèle du 
cœur rétrécissant  
 
Pour une réaction gaz-solide de type :  
Réaction B.1 
A (s) +νGG (g) = νB (s) (+νG’G’ (s)) 
nous rappelons que les hypothèses du modèle du cœur rétrécissant sont les suivantes :  
-  le solide A est un grain sphérique de rayon initial r0, au contact du gaz G à une 
température et une pression partielle données ;  
- au fur et à mesure que la réaction entre A et G progresse, un front de réaction pénètre à 
l’intérieur du grain et laisse derrière lui une couche de produit solide B de même densité 
apparente que celle du solide initial (Figure B.1); 
- le processus de germination est instantané ;  
- la croissance des germes se fait avec un développement interne ;  








Figure B.1 : Schéma du modèle à cœur rétrécissant  
 
B 
A Rayon de l’interface interne ri 
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Nous avons pu voir dans le chapitre I, paragraphe I.3.2.B, que la vitesse d’une réaction gaz-solide 
pouvait s’écrire selon l’Équation 9, que nous rappelons ci-dessous :  
Equation B.1 
445  1 :4345>  @AB)C5)  et  C sont caractéristiques de l’étape limitante de la croissance.  
-  est appelé « réactivité surfacique de croissance » (en mol.m-2.s-1) et est fonction des 
variables thermodynamiques seulement (température, pression, activité…) ;  
- C  est la « fonction d’espace » de la réaction ou de la diffusion mise en jeu dans l’étape 
limitante de croissance (en m2.mol-1) qui est fixée par la morphologie initiale et courante 
du système réactionnel et est donc fonction du temps.  Elle correspond à la surface de 
l’interface interne ramenée à une mole de A :  
Equation B.2 
C  1 4u	BN 
La vitesse de la réaction peut également être exprimée à partir de la variation de volume de A 
dans le grain ce qui donne :  
Equation B.3 445  1 :445 > 
Avec VA le volume de A, VmA le volume molaire de A et n0 la quantité initiale de A. 
En combinant les Equations B.1 et B.3, on obtient alors :  
Equation B.4 445   @AB)C5) 
La variation de volume de A dans le cas d’une sphère de rayon initiale r0 s’écrit également :  
Equation B.5 445  4u	BN :4	B45 > 
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D’après les Equations B.2, B.4 et B.5, on obtient la relation suivante entre dri et dt :  
Equation B.6 
4	B  @45 
Le produit @ représente donc la vitesse d’avancée de l’interface interne. Par intégration, on 
obtient ri en fonction de t :  
Equation B.7 
	B  	 :1  @	 5> 
On a ainsi pour dα/dt :  
Equation B.8 
445  ! 4u	
N ³1  @	 5·N  
Avec s0 = 4π	N, on obtient par intégration de l’Equation B.8 :  
Equation B.9 




Or s0r0=3V0A=3n0VmA, d’où:  
Equation B.10 
  1  :1  !	 5>
O
 
On trouve ainsi les expressions de la vitesse dα/dt en fonction de α :  
Equation B.11 
445  3@	 1  )N O6  
et en fonction de t :  
Equation B.12 
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Annexe C – Modèle de 
croissance isotrope à un 
germe par grain  
 
Comme représenté sur la Figure 86 du chapitre III, paragraphe  III.2.3.A, le modèle de croissance 
isotrope à un germe par grain suppose que le grain est sphérique et qu’il se transforme à partir 
d’un germe unique, apparaissant au temps t = 0 (aucun autre germe à t > 0). Tous les grains se 
comportent donc de la même façon. La croissance supposée est isotrope et à développement 
interne.  
L’étape limitante est supposée se dérouler à l’interface interne entre CaO et CaCO3.  
Le calcul de la vitesse de variation du volume de CaO repose sur l’évaluation de l’aire de 
l’interface CaO/CaCO3, nommée Si. Elle correspond à la surface d’une calotte sphérique qui a 
pour centre le point initial G d’apparition du germe. Soit r le rayon de cette portion de sphère au 











GC = r 
MG = 2r0 
Figure C.1 : Evaluation de l'aire de l'interface de CaO/CaCO3. 
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On considère # l’angle solide sous lequel on voit le secteur CC’ de rayon r à un instant t 
quelconque. L’aire Si s’exprime alors par :  
Equation C. 1 CB  $ 
A partir du triangle MGC, l’angle " s’exprime par :  
Equation C. 2 
cos "  (Ð{(  	2	 
Puisque :  
Equation C. 3 
)  2u1  QTH") 
On peut alors déterminer Si :  
Equation C. 4 
CB  2u	N :1  	2	> 
Selon l’Équation 9, la vitesse peut s’écrire par :  
445  @C5, 	) 
La croissance étant limitée par une étape d’interface interne et Sm = Si/n0, on a donc pour dα/dt 
en fonction de r, l’expression :  
Equation C. 5 445  @ CB  2u@  	N :1  	2	> 
avec n0 la quantité de matière à l’instant t0 et r0 le rayon initial du grain dense de CaO.  
Or, la vitesse de diminution du volume de CaO est donnée par :  
Equation C. 6  445  CB 4	45 
Etant donné que :  
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Equation C. 7 445  1 : 445 > 
En combinant les Equations C.5, C.6 et C.7, la relation entre dr et dt peut s’écrire :  
Equation C. 8 4	  @ 45 
Ainsi, pour t compris entre τ et t, on a  :  
Equation C. 9 	  @ 5  §) 
En remplaçant r par l’expression C.9 dans l’équation C.5, l’expression de dα/dt devient :  
Equation C. 10 445  2uN @ O 5  §)N :1  @i2	 5  §)> 
Comme   îïîÁØ»Ù  ðO u gïîÁØ»Ù, la vitesse de réaction s’exprime par :  
Equation C. 11 445  3O @ O2	O 5  §)N :1  @ 2	 5  §)> 
Par intégration, l’expression du degré d’avancement est alors :  
Equation C. 12 
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Annexe D – Modélisation à 
l’échelle du grain dense via CIN4 
 
Dans cette annexe, nous présentons les ajustements entre courbes expérimentales obtenues pour 
différentes pressions partielles de CO2 et températures de carbonatation  et les courbes simulées à 
partir du modèle de croissance isotrope à un germe par grain par le logiciel CIN4. Les courbes 
α = f(t) et dα/dt = f(t) sont présentées.  
Ces simulations ont permis de déterminer les fonctions réactivité surfacique de croissance 
optimales ainsi que les temps de latence pour chaque condition de pressions partielle de CO2 et 
température de carbonatation qui sont présentées au Tableau 11, paragraphe III.2.3.C que nous 
rappelons ci-dessous :  
 
Température (K) P(CO2)(kPa)  optimales (mol.m-2.s-1) τCIN4 
(s) 
τexp (s) 
723 30 3,1240.10-4 94,655 93 
723 5 9,9127.10-5 0 6 
748 5 1,2304.10-4 122,70 87 
773 5 1,1310.10-4 187,44 172 
823 5 9,9961.10-5 451,65 348 
873 5 9,5874.10-5 548,90 447 
923 5 5,9081.10-5 714 696 
923 2 2,3457.10-6 1487 1889 
923 30 3,5891.10-4 255,6 249 




 - 192 -
 
 








































 - 197 -
 
 









































à l’échelle de l’agrégat 
poreux via CIN4
 
Cette annexe présente les résultats obtenus pour des simulations à l’échelle de l’agrégat poreux via 
CIN4, avec ε0 égale à 0,30, 0,36 et 0,43 pour trois tempér
et 873 K sous 5 kPa de CO2
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 – Modélisation 
atures de carbonatation

























Figure E. 1 : Simulation avec CIN4 de la carbonatation de CaO à différentes températures de carbonatation 
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Abstract: Anthropogenic carbon dioxide (CO2) emissions, major contributors to the 
greenhouse effect, are considered as the main cause of global warming. So, decrease of CO2 
emitted by large industrial combustion sources or power plants, is an important scientific goal. 
One of the approaches is based on CO2 separation and capture from flue gas, followed by 
sequestration in a wide range of geological formations. In this aim, CO2 is captured by 
sorbents like calcium oxide (CaO) in multi-cycle process of carbonation/decarbonation. 
However, it was shown that the most important limitations of such process are related to the 
reversibility of reaction. CaO rapidly loses activity towards CO2, so the maximum extent of 
carbonation decreases as long as the number of cycles increases.  
In order to well understand the processes and parameters influencing the capture 
capacity of CaO-based sorbents, it appears important to get details on the kinetic law 
governing the reaction, which have not been really studied up to now.  
To investigate this reaction, CaO carbonation kinetics was followed by means of 
thermogravimetric analysis (TGA) on divided materials. Special care was given to the 
validation of the usual kinetic assumptions such as steady state and rate-determining step 
assumptions. The aim was to obtain a model describing the reaction in order to explain the 
influence of intensive variables such as carbonation temperature and CO2 partial pressure. 
TGA curves obtained under isothermal and isobaric conditions showed an induction period 
linked to the nucleation process and a strong slowing down of the reaction rate once a given 
fractional conversion was reached. Both phenomena were observed to depend on carbonation 
temperature and CO2 partial pressure. To explain these results, the evolution of texture and 
microstructure of the solid during the reaction was regarded as essential. Reaction at the grain 
scale induces a volume increase from CaO to CaCO3 which causes a change in the porosity 
characteristics at the aggregates scale, which could block the access of the gas to the core of 
aggregates.  
Temperature jumps during TGA experiments have put in evidence a complex kinetic 
behavior since three distinct domains must be distinguished, over all the conversion range, 
whatever the temperature and CO2 pressure could be. The discussion of the results 
emphasizes the role of the porosity on the kinetic anti-Arrhenius behavior observed in the 
second domain.  
So carbonation reaction can be described by a two scales model: at a nonporous grain 
scale for the chemical reaction and at the aggregate scale, for the CO2 intergranular diffusion. 
The kinetic modeling, thanks to the software CIN4 (developed in collaboration with Astek), is 
able to couple both modeling scales in order to explain the kinetic slowing down and the 
influence of temperature and CO2 partial pressure on the reaction rate.  
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Résumé : Les émissions anthropiques de dioxyde de carbone, gaz à effet de serre, sont 
considérées comme les principales causes du réchauffement climatique. Le captage du 
dioxyde de carbone par l’oxyde de calcium, qui s’avère être une masse de captage appropriée, 
au cours de plusieurs cycles de carbonatation/décarbonatation est une solution à la diminution 
des émissions industrielles. Néanmoins, la capacité de captage du dioxyde de carbone par 
l’oxyde de calcium diminue au cours des cycles, soulevant ainsi des problèmes économiques 
majeurs. Actuellement, cette perte d’efficacité de captage est largement étudiée contrairement 
à la réaction même de carbonatation de CaO d’un point de vue fondamental. 
Dans l’optique de mieux comprendre la réaction de carbonatation de CaO, une étude 
cinétique a été menée par le biais d’expériences de thermogravimétrie sur poudre. L’approche 
cinétique a été basée sur des tests de cinétiques hétérogènes fondés sur les hypothèses de l’état 
pseudo-stationnaire et de l’étape limitante. Les courbes cinétiques expérimentales obtenues en 
conditions isothermes (450-650°C) et isobares (2-30 kPa) ont montré un temps de latence lié 
au processus de germination de la nouvelle phase, ainsi qu’un fort ralentissement de la 
réaction à partir d’un certain degré d’avancement. Ce temps de latence et  le degré 
d’avancement correspondant au frein cinétique  dépendent de la température et de la pression 
partielle de CO2. Afin d’en expliquer l’origine, des caractérisations texturales et 
morphologiques ont été effectuées à différents degrés d’avancement.  
Les modifications observées à l’échelle des agrégats ont suggéré une limitation de la 
vitesse de réaction par des phénomènes de transport de matière, susceptibles de bloquer 
l’accès du gaz au cœur des agrégats.  
Les décrochements en température réalisées en thermogravimétrie ont mis en évidence 
un comportement cinétique complexe. Trois domaines ont pu être distingués au cours de la 
réaction, quelles que soient la température et la pression partielle de CO2. L’interprétation de 
ces résultats a souligné le rôle de la porosité et de son évolution sur la cinétique, ainsi qu’un 
effet anti-Arrhenius dans le deuxième domaine. 
La modélisation cinétique a dû faire intervenir à la fois un modèle proche de la réalité 
physique à l’échelle des grains denses, mais également les processus de transport de matière 
et de chaleurs au sein de l’agrégat, afin de rendre compte des courbes expérimentales et de 
quantifier l’impact des différents paramètres expérimentaux sur la vitesse de réaction. Ce 
couplage  échelle de la population des grains-échelle de l’agrégat a été réalisé à l’aide d’un 
logiciel de cinétique hétérogène, CIN4, développé au département PRESSIC, en collaboration 
avec la société ASTEK. Les simulations obtenues ont permis de décrire la réaction jusqu’au 
freinage cinétique. 
